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La investigación motivo del presente trabajo forma parte del programa que se viene
desarrollando en el Departamento de Ingeniería Química de la Facultad de Ciencias Químicas de
la Universidad Complutense de Madrid sobre hidroisomerización de n-parafinas mediante
catalizadores basados en zeolitas sintéticas, y que forma parte de un proyecto de investigación
subvencionado por Repsol Petróleo, S.A. (Contrato FUE, n0943189).
En esta memoria se informa de los resultados alcanzados en el estudio de la
hidroisomerización de n-decano y una fracción parafínica industrial, mediante catalizadores
bifuncionales constituidos por níquel y zeolita ZSM-5 en su forma ácida, aglomerada con
montrnorillonita.
El desparafinado de fracciones petrolíferas altamente parafínicas es un proceso destinado a
mejorar sus propiedades fluidodinámicas (temperatura de congelación, punto de enturbiamiento,
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viscosidad, etc.) cuando se pretenden destinar a aceites lubricantes. Esta operación, consiste en
eliminar de dichas fracciones las parafinas lineales de elevado peso molecular, causantes de
elevados puntos de congelación, enturbiamiento, etc.
Tradicionalmente, el desparafinado se realiza por extracción con disolventes selectivos o por
congelación con propano aprovechando el alto punto de fusión de las parafinas. Sin embargo, en
los últimos años se están desarrollando distintos procesos catalíticos, en presencia de hidrógeno y
a presiones elevadas, en los cuales las parafinas lineales se convierten mediante reacciones de
isomerización y craqueo en hidrocarburos ramificados de elevado peso molecular y productos
ligeros. Estos procesos pueden desarrollarse con menor inversión de capital inmovilizado y costes
de operación y conducen a mayores rendimientos de fracciones isomerizadas (Taylor y McCormack,
1992).
Los catalizadores utilizados en estos procesos son bifuncionales, y poseen dos tipos de centros
activos o funciones: a) una función hidrogenante-deshidrogenante que genera olefinas a partir de
las parafinas iniciales y satura las olefinas ya isomerizadas y/o craqueadas; y b) una flinción ácida
que cataliza las reacciones de isomerización y/o craqueo. mediante formación de carbocationes.
La utilización de zeolitas tipo ZSM-5 como función ácida en estos catalizadores presenta la
ventaja, frente a otras, de convertir selectivamente las parafinas lineales. permaneciendo
prácticamente inalteradas las ramificadas, debido a que el tamaño de sus mieroporos les confiere
selectividad de forma hacia los reaccionantes, impidiendo el acceso a su interior, donde se
encuentran la mayor parte de los centros ácidos, a las ¡noleculas muy ramificadas. Como función
metálica, se utilizan metales de transición con orbitales d o f incompletos bien en estado metálico
(Pt, Pd, Ni) o bien mezclas de óxidos o sulfuros de Mo o W con Ni, Co o Fe que presentan mayor
resistencia a la desactivación pero son menos activos que los primeros por lo que se utilizan éstos
en mayor medida y fundamentalmente el níquel debido a su menor coste.
Por todo ello, y teniendo en cuenta la experiencia adquirida en el Departamento de Ingeniería
Química de la Facultad de Ciencias Químicas de la Universidad Complutense de Madrid sobre la
síntesis de la zeolita ZSM-5 ((‘osta y col., 1987> y sus aplicaciones catalíticas (Calleja y col., 1991)
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se consideró de interés estudiar la hidroisomerización de n-parafinas con un catalizador bifuncional
basado en la zeolita ZSM-5 y níquel como funciones ácida e hidrogenante-deshidrogenante
respectivamente, utilizando montmorillonita como agente aglomerante.
El programa de investigación planteado se centró fundamentalmente en el estudio de los
puntos que a continuación se relacionan:
- Selección de la composición y método de preparación de un catalizador, en la
hidroisomerización de n-decano como materia prima.
- Estudio de la influencia de las variables de operación sobre la actividad y selectividad del
catalizador seleccionado.
- Estudio de la hidroisomerización de una parafina industrial tanto con el catalizador
seleccionado y comparación con el obtenido con platino en sustitución de níquel como función
metálica.
A tal fin, se procedió al montaje de una instalación a presión, constituida por dos unidades:
una de hidroisomerización y otra de reducción de los catalizadores preparados. La primera, en
régimen discontinuo, estaba constituida por un reactor tipo cesta, dotada de los correspondientes
sistemas de alimentación dc reaccionantes, recogida de productos gaseosos y de medida y control
de las variables. Los productos de reacción se analizaron por cromatografía de gases, extrayéndose
los líquidos del reactor al final de periodo de reacción, y recogiéndose los gases en unas bolsas
instaladas en el sistema a tal efecto. La unidad de reducción estaba formada por un reactor de lecho
fijo con flujo continuo descendente de hidrógeno y los correspondientes sistemas de control y
medida de las variables de operación.
En la etapa de selección del catalizador se estudió la influencia de la forma catiónica de la
zeolita, y condiciones de calcinación durante su aglomeración, el método de introducción del níquel
en el catalizador (técnica y precursor), las condiciones de calcinación del mismo, así como las
relacines Si/Al de la zeolita y centros metálicos/ácidos, seleccionándose las siguientes condiciones:
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- Aglomeración:
* NaZSM-5 y NaMont (35/65, en peso).
* Calcinación:
fi temperatura: 5500C
fi tiempo: 15 horas
Introducción del níquel:
* Técnica: intercambio iónico
* Precursor: complejo acuoso de níquel, Ni(H
20)62’
-. Calcinación del catalizador
* temperatura: 4000C
* tiempo: 4 horas
- Relación Si/Al: 30
- Relación centms metálicos/ácidos: WN>.: 1,1% en peso para una zeolita de relación Si/AI:30
De los resultados obtenidos cabe destacar:
- En el estudio de la aglomeración de la zeolita se ha observado que durante la calcinación
del catalizador se produce un intercambio iónico en estado sólido entre protones de la zeolita
y cationes de la montmorillonita, aumentando el número de centros ácidos de esta última. No
obstante, la debilidad de estos centros parece no catalizar la reacción de hidroisomerización
de n-decano.
- El método de incorporación de la función metálica influye considerablementc en la
actividad y selectividad del catalizador, modificándose las características ácidas y de
dispersión metálica en función de la técnica y precursor de níquel utilizado.
- La relación centros metálicos/ácidos del catalizador determina en gran medida la actividad
del catalizador obteniéndose un valor máximo para un contenido en níquel deI 1,1% y zeolita
con una relación Si/Al de 30.
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Con el fin de determinar la influencia de las condiciones de operación sobre la
hidroisomerización de n—decano con el catalizador seleccionado, se estudió, en primer lugar, la
influencia del tiempo de reacción, observándose desactivación del catalizador durante las tres
primeras horas, a partir de las cuales para tiempos de reacción comprendidos entre tres y cinco
horas la actividad permanece prácticamente constante. Así pues, se seleccionó un tiempo de
reacción de cuatro horas para realizar un diseño factorial de experimentos en el. que se modificaron
las restantes variables de operación en los siguientes intervalos:
Temperatura: 260-320 0C
- Presión: 3000 atm.
- Relación catalizador/n-decano: 25-49 g/mol
obteniéndose los efectos que ejercen estas variables así como las interacciones entre las mismas,
tanto sobre las convcrsioncs total y hacia isómeros del u-decano (XT, X
1) como sobre la selectividad
hacia isómeros de seis o más átomos de carbono (S6).
A la vista de los resultados, se observó que la desactivación parcial del catalizador originada
durante las cuatro horas de reacción afecta a los efectos de las variables observados. Con el fin de
corregir los valores de conversión obtenidos en el primer diseño se realizaron experimentos de
desactivación en diferentes condiciones con los que se obtuvieron unos grados de desactivación del
catalizador, que se utilizaron para corregir las conversiones, refiriéndolas a los más elevados.
A fin de comprobar dicha corrección, se realizó un segundo diseño factorial de experimentos
en condiciones de baja desactivación (tiempos de reacción y relación catalizador/n-decano menores)
confirmándose las influencias de las variables obtenidas en el primer diseño corregido.
Por último, el estudio de hidroisomerización de una fracción parafínica industrial, puso de
manifiesto la viabilidad del proceso de desparafinado obteniéndose un grado dc isomerización del
40%, respecto a la fracción inicial, con un rendimiento en fracción pesada ligeramente superior al
70%. Por comporación de éstos resultados con los obtenidos mediante un catalizador de platino
preparado en las mismas condiciones, se observó que éste presenta una mayor selectividad hacia
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la isomerización para rendimientos de fracción pesada pequeños (40 %), mientras que para
rendimientos elevados (70 %), ambos catalizadores presentan grados de isomerización similares.
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2. LNTRODUCCION
2.1 GENERALIDADES
El objetivo fundamental de la industria de refino, es el fraccionamiento del crudo de petróleo
para obtener mezclas de hidrocarburos más homogéneas que las existentes inicialmente en el
mismo. Este fraccionamiento permite separar los hidrocarburos ligeros de los más pesados, dando
lugar a fracciones que, bien directamente o por posteriores tratamientos sirven de base para la
preparación de los distintos productos comerciales.
En la Tabla 2.1 se indican las distintas fracciones obtenidas a partir de un crudo después de
someterlo a destilación atmosférica, así como los intervalos de las temperaturas de ebullición de
cada una de ellas.
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Gasoil de vacío 345-400
Residuo vacio > 400
Los procesos que se llevan a cabo actualmente sobre las distintas fracciones petrolíferas
pueden dividirse en los dos grupos siguientes (Nelson. /985):
- Tratamientos que no modifican sustancialmente la naturaleza de los productos obtenidos
en la destilación: hidrodesulfuración, platforming, merox, etc.
- Tratamientos que modifican la naturaleza de los productos, transformándolos en otros de
mayor valor añadido o mejorando las propiedades del producto final: F.C.C., visbreaking,
hidrocraquco, etc.
La necesidad de un aprovechamiento integral del petróleo hace que las refinerías dispongan
habitualmente de diversas unidades destinadas a la obtención de distintos productos. En este sentido
se puede hacer la siguiente clasificación de las mismas:
- Tipo 1: Refinerías sencillas que disponen solamente de fraccionamiento a presión
atmosférica y unidades clásicas de reformado catalítico e hidrodesulfuración de destilados,
dedicadas a la producción de carburantes y combustibles.
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Tipo II: Destinadas a producir combustibles y lubricantes. Por ello, además de lo indicado
para las de tipo 1, disponen de unidades de destilación a vacío y de tratamiento de las
corrientes obtenidas en estas unidades.
Tipo III: Se trata de refinerías dedicadas a producir combustibles, pero a diferencia de las
del tipo 1 disponen de unidades de conversión de productos pesados en otros más ligeros.
Tipo IV: Refinerías petroleoquímicas, las cuales disponen además de plantas de producción
de distintas materias primas petroleoquímicas.
A modo de elemplo en la Figura 2.1 se muestra un esquema de las refinerías tipo II,
destinadas a la producción de combustibles y lubricantes. En ella puede observarse como las
fracciones obtenidas en la destilación atmosférica (LPG, naftas, queroseno., etc.) se someten a
distintos tratamientos (desulfuración, reformado, etc.) para obtener los combustibles finales
(gasolinas, gasóleos y fuels). El residuo se lleva a una columna de destilación a vacío, obteniéndose
con los tratamientos indicados (desasfaltado, desparafinado, etc.) las bases lubricantes, parafinas,
ceras, extractos y betunes.
La demanda energética mundial junto al previsible agotamiento de las reservas disponibles
del petróleo, principal fuente de energía en la actualidad, ha originado cambios en la política
energética de los países industrializados con el fin de conseguir un mejor aprovechamiento del
petróleo y de las fracciones que se pueden conseguir del mismo. En la Figura 2.2 se representa la
evolución de la demanda mundial de energía y de la producción de crudo en los últimos años,
presentándose en la Tabla 2.2 la producción de petróleo y las reservas existentes en el año 1991,
así como la previsión de la duración de las mismas, si se mantiene el ritmo actual de consumo.
Por zonas geográficas, Norteamérica tiene el 45% de la capacidad de refino del mundo, con
el 68% de la de craqueo catalítico y el 59% de reformado catalítico. Ello es consecuencia de la
gran demanda de gasolinas en dicha zona siendo los dos procesos citados la fuente principal de este
combustible. Por el contrario, Europa, que dispone del 41% de la capacidad de refino mundial,
sólo tiene el 24% de la de craqueo catalítico, debido a la mayor demanda relativa, en esta zona,
















1: Columna atmosférica; 2: Columna vacío
































E ROD UCO ID N
1965 1970 1975 1980 1985 1990 1995 2000
AÑOS
Figura 2.2 Evolución de la demanda de energía y producción de petróleo.







Arabia Saudí 419 13,4 35100 25,9 84
Irak 11 0,4 13400 9,9 1200
Emiratos 24 0,8 800 0,6 33
Kuwait 4 0,1 12900 9,5 3225
Irán 162 5,2 12700 9,4 78
U.R.S.S. 512 16,5 7800 5,8 15
Venezuela 136 4,3 8500 6,3 62
México 149 4,8 7200 5,3 48
U.S.A. 425 13,6 4300 3,2 10
Total OPEP. 1210 38,6 104500 77,2 86
Resto Mundo 1922 41,4 30900 22,8 16
Total Mundial 3132 100,0 135400 100,0 43
MT: Millones de Toneladas
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de destilados y materias primas para la industria química. (Pérez, 1993).
Por otro lado, la nueva legislación medioambiental motivada por el creciente interés ecológico
de los últimos años, ha originado un incremento en la mejora o desarrollo de nuevos procesos
menos contaminantes y que conduzcan a productos de mayor calidad dentro de los limites impuestos
por los gobiernos e instituciones internacionales. Entre estos procesos pueden citarse (Nc umann y
Rahimian, 1984):
- Reformado catalítico: conversión de naftas en gasolinas con alto indice de octano o en
compuestos aromáticos (BTX).
- Craqueo catalítico (F.C.C.): conversión selectiva de fracciones pesadas (residuo o gasoil
de vacío) en productos más ligeros (gasoil. gasolinas y LPG) de mayor demanda y valor
añadido.
- Alquilación: Combinación de una gran variedad de olefinas lineales (propileno, butenos y
pentenos) con isobutano para dar compuestos saturados con un grado elevado de
ramificación (gasolinas sin plomo).
- Eterificación catalítica: producción de nuevos aditivos antidetonantes para gasolinas en
sustitución del plomo, como el metil-terchutil-eter (MTBE).
- Hidrocraqueo: combinación de craqueo catalítico e hidrotratamiento. El objetivo es
convertir fracciones pesadas y de poco valor en productos ligeros como gasolina y
destilados.
- Desparafinado catalítico de fracciones con elevado contenido en parafinas lineales, para
obtención de bases lubricantes.
De todos ellos, se destacan principalmente los encaminados a la reducción del contenido en
parafinas lineales, mediante hidroisomerización, a parafinas ramificadas para la obtención de
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gasolinas de elevado índice de octano y el desparafinado catalítico para obtención de bases
lubricantes.
Estos procesos se llevan a cabo mediante catalizadores bifuncionales de hidrocraquco e
hidroisomerización, debido a su elevada selectividad hacia hidrocarburos ramificados saturados y
reducida producción de gases (Millen 198 7a). Modificando sensiblemente el catalizador y/o las
condiciones de operación pueden utilizarse distintas materias primas (Choudhary y Saraj§ 1975),
por lo cual son muy utilizados en la industria del refino (Satterfield, 1980; Pines, 1981).
2.2 DESPARAFINADO CATALíTICO: HIDROISOMERIZACION.
2.2.1 Aceites lubricantes.
Los aceites lubricantes proceden del petróleo y son productos líquidos constituidos por una
mezcla compleja de diversos tipos de hidrocarburos pesados (entre 20 y 50 átomos de carbono):
parafinas. cicloparafinas, alquilbencenos, aromáticos y naftenos. Su calidad depende
fundamentalmente de la procedencia del crudo (clase y proporción de los distintos hidrocarburos),
los procesos de refino que se empleen para obtenerlos, y los aditivos añadidos finalmente.
Generalmente se clasifican en tres grandes grupos:
A) ACEITES PARAFINICOS.
Composición: predominan los hidrocarburos alifáticos, de fónnula general CH2, 2~ La
distribución de átomos de carbono típica de estos aceites es: parafínicos, 70-80%;
nafténicos, 10-20% y aromáticos, 5-10%.
Propiedades: son los menos densos, de mayor punto de fusión y con un índice de
viscosidad elevado. Son poco volátiles, presentan una oxidación retardada (requiere un
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periodo de inducción) y no tienen poder disolvente frente a las sustancias orgánicas
procedentes de la combustión.
B) ACEITES NAPTENICOS.
Composición: contienen elevadaproporción de hidrocarburos nafiénicos de fórmula general
C~H20. La distribución de átomos de carbono de estos aceites es: parafínicos, 40-50%;
nafténicos, 35-50% y aromáticos, 10-15%.
Propiedades: tienen densidad elevada, punto de congelación bajo, y bajo índice de
viscosidad, aunque presentan pseudoplasticidad a baja temperatura. Son más volátiles que
los parafínicos, la oxidación no requiere un período de inducción y tienen capacidad de
disolver los insolubles formados por la alteración química del aceite.
C) ACEITES AROMATICOS.
Composición: contienen una elevada proporción de hidrocarburos aromáticos de fórmula
general C,,H2wx. La distribución de átomos de carbono de este tipo de aceites puede
estimarse entre los valores: parafinicos, 30-40%; nafténicos, 10-20% y aromáticos,
>40%.
Propiedades: son los de más alta densidad. volatilidad y menor índice de viscosidad.
Además son fácilmente oxidables aunque tiene un gran poder disolvente de compuestos
procedentes de la alteración química del aceite.
En general, estos últimos no suelen obtenerse específicamente, sino como subproductos
de los dos tipos anteriores, debido a que sus características físicas y químicas son muy
deficientes.
Además de estos tres grandes grupos de aceites, pueden encontrarse otros que presenten
propiedades intermedias y que se denominan aceites mixtos de naturaleza parafínico-aromática,
parafínico-nafténica, etc.
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2.2.2 Obtención de bases lubricantes.
El procedimiento de obtención de los aceites lubricantes consiste básicamente en tres etapas:
- 1) Destilación o tratamiento primario: mediante rectificación a vacío del residuo
atmosférico se obtienen distintas fracciones brutas de aceite y un residuo pesado.
2) Refino o tratamiento secundario: el objetivo es obtener las denominadas bases
lubricantes a partir de las fracciones anteriores, mediante eliminación de compuestos
perjudiciales en el aceite (aromáticos, parafinas lineales, asfaltos, azufre, etc.) que
originarían elevados puntos de congelación, viscosidades elevadas, facilidad de
oxidación, color, etc.
3) Formulación del aceite: se realiza mezclando distintas proporciones de las bases
obtenidas y añadiendo los aditivos necesarios para obtener los aceites lubricantes finales
utilizados en: automoción, turbinas, sistemas hidráulicos, transformadores, etc.
El refino de los distintos aceites brutos obtenidos en la rectificación a vacío es fundamental
para la obtención de bases con calidades adecuadas para cada uso, caracterizándose por su
víscosidad, índice de viscosidad, punto de congelación y color fundamentalmente. Las materias
colorantes indeseables deben eliminarse para proporcionar a los aceites finales el color adecuado
y elevada estabilidad a la oxidación; los componentes aromáticos, nafténicos, resinas. insaturados
y asfaltos deben eliminarse o reducírse sus proporciones a fin de mejorar la resistencia a la
oxidación, disminuir la viscosidad y aumentar el índice de viscosidad en el aceite, y por último,
hay que eliminar las parafinas lineales que elevan el punto de congelación del aceite.
El procedimiento de refino más antiguo se basa en la utilización del ácido sulfúrico. La acción
de este ácido en frío sobre los componentes parafinicos y nafténicos es muy moderada, mientras
que los arómaticos y compuestos de nitrógeno, oxígeno y azufre (altamente nocivos>, se atacan
fácilmente por el ácido. La intensidad de refino depende de: la temperatura (20-400C), la riqueza
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del ácido (normalmente 98%), la relación ácido/fracción a tratar empleada y el tiempo de contacto.
En la actualidad este tratamiento se emplea tan sólo para la obtención de aceites muy especiales
debido a la limitada mejora de propiedades obtenida, problemas de corrosión en la instalación y
dificultad de eliminación de los barros ácidos formados.
Habitualmente la etapa de refino se lleva a cabo mediante extracción con disolventes
selectivos tales como, el furfural o fenol para eliminar materiales aromáticos y nafténicos, propano
liquido para eliminar asfaltos, resinas y parafinas lineales de elevado punto de congelación,
metiletilcetona (MEK), mezclas de propil y butilcetonas y mezclas de tricloroetileno y benceno para
disolver las parafinas lineales. Combinando estas extracciones y los tratamientos con hidrógeno en
condiciones suaves o tierras activadas, se eliminan los compuestos de nitrógeno. azufre y oxígeno,
obteniéndose bases lubricantes de calidades adecuadas para su utilización en la formulación de
aceites.
En la Figura 2.3 se muestra un diagrama de bloques de una unidad industrial para la
obtención de bases lubricantes, mediante extracción con disolventes selectivos. Las fracciones
procedentes de la rectificación a vacío (tratamiento primario) se someten a las etapas de ír.fino
(tratamiento secundario): desasfaltado, eliminación de aromáticos. desparafinado y acabado final.
que se describen a continuación.
i) Desasfaltado.
Esta operación tiene por objeto eliminar los compuestos de naturaleza asfáltica y los
materiales resinosos con objeto de obtener un aceite refinado denominado bright stock, y consiste
en un tratamiento en contracorriente con propano líquido a presión. Cuando el aceite que va a
desasfaltarse se mezcla con propano líquido a una temperatura de 550 C, se produce una separación
de los componentes del aceite en función de los pesos moleculares. Según disminuye la
temperatura, van precipitando gradualmente las resinas, ácidos, y por último los hidrocarburos de
alto peso molecular (asfaltos).
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Figura 2.3 Diagrama de bloques de una unidad de lubricantes.
ji) Eliminación de aromáticos.
En esta operación se pretende eliminar o reducir la proporción de hidrocarburos aromáticos
y nafténicos de los destilados de vacío y residuo desasfaltado previamente. Los disolventes
utilizados presentan un poder disolvente preferente hacia los hidrocarburos arómaticos y después
hacia los nafténicos. El extracto obtenido, una vez eliminado el disolvente, se utiliza como
expendedores de caucho.
Los disolventes que se pueden utilizar son: furfural, fenol, ácido cresílico, nitrobenceno,
anhídrido sulfuroso líquido, benceno y disolventes dorados (dicloroetiléter), siendo los más













Pág. 22 HIIDROISOMERIZACION IDE n-PARAEINAS CON CATALIZADORES IIPO ZEOLITA
iii) Desparafinado.
El desparafinado es necesario, particularmente con tipos de crudos parafínicos. para aumentar
la fluidez del aceite a bajas temperaturas y disminuir el punto de congelación. El desparafinado es
también un proceso susceptible de realizarse mediante extracción con disolventes selectivos, tales
como metiletilcetona (MEK), mezclas de propil y butilcetonas, disolventes dorados
(tricloroetileno), benceno o mezclas de estos últimos, y fundamentalmente el propano. Las parafinas
o ceras, que se encuentran en estos aceites, tienen puntos de fusión de 32 a 71 0C para ceras
parafinicas y de 950C para ceras microcristalinas; por tanto, tienden a separarse por cristalización
cuando desciende la temperatura. El propano liquido, que sirve para precipitar los asfaltos, es un
buen disolvente de parafinas, de modo que la etapa de desparafinado puede llevarse a cabo sin un
disolvente adicional. La temperatura del refinado se rebaja por evaporación rápida del disolvente
volátil y las parafinas se separan por cristalización.
y,) Acabado.
El objeto dc este último tratamiento es eliminar sustancias coloidales, productos de oxidación
y los heterocompuestos (de azufre, nitrógeno, etc.) que todavía estén presentes en el aceite. Existen
dos tratamientos fundamentales: tratamiento con tierras adsorbentes, y tratamiento con hidrógeno
en presencia de un catalizador de hidrogenación (bidroacabado).
El tratamiento con tierras se efectúa por contacto con tierras activadas y ácidos a temperatura
elevada para asegurar un perfecto refino. Estas tierras tienen superficies específicas entre 200 y 600
m2/g y se usan en proporciones que varían entre el 2 y 5%.
El hidroacabado, consiste en hacer pasar el aceite con hidrógeno a través de un lecho
catalítico, bajo condiciones moderadas de presión y temperatura. Presenta la ventaja de mayor
sencillez, rendimiento y menores costes frente al tratamiento con tierras activadas.
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En la Tabla 2.3 se muestran las modificaciones obtenidas en la fracción lubricante con los
tratamientos comentados
Tabla 2.3 Modificaciones obtenidas por refinado.
Características
modificadas
Modificaciones por acción de:





















Recientemente se están desarrollando nuevos hidrotratamientos de refino con catalizadores
bifuncionales en condiciones más severas, con el objeto de convertir los compuestos perjudiciales
en otros que mejoren las propiedades de las bases, con el consiguiente aumento en el rendimiento
de base obtenida (Gulf Co, 1992), y en productos más ligeros ramificados, utilizados para aumentar
el índice de octano de gasolinas (Millen ]987a).
Entre estos procesos destaca fundamentalmente el desparafinado catalítico, que básicamente,
consiste en el tratamiento de las fracciones previamente desaromatizadas (por ejemplo con
extracción con furfural) con un catalizador, en presencia de hidrógeno, a presiones elevadas (50-150
bar) y temperaturas moderadas (250-350 0C). Los catalizadores utilizados favorecen las reacciones
de craqueo e isomerización de las parafinas lineales y ligeramente ramificadas, permaneciendo
prácticamente inalterados el resto de componentes de la fracción. Así pues, se consigue la
eliminación de las parafinas lineales transformándolas en productos ramificados más ligeros
(fácilmente separables por rectificación convencional) y en compuestos ramificados pesados, que
permanecen en el aceite, mejorando las propiedades lubricantes. Además se consigue disminuir más
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el punto de congelación que cuando simplemente se eliminan las parafinas lineales por congelación
con propano o extracción con disolventes (O’Reary Lok, 1991).
Las ventajas que presenta el desparafinado catalítico frente al desparafinado con disolventes,
son (Smith y col., 1980; Taylor y McCormack, 1992):
- Menor inversión en capital inmovilizado.
- Los costes de operación son menores,
- El rendimiento en base lubricante obtenido es mayor.
- Mayor facilidad y flexibilidad de operación.
- Permite disminuir más el punto de congelación, incluso a partir de fracciones obtenidas a
partir de crudos parafínicos.
La separación final es mucho más sencilla, ya que no requiere la recuperación de los
disolventes, principal inconveniente de los procesos de extraccion.
- No requiere la etapa final de hidroacabado, pues el catalizador utilizado realiza su misma
funcíon.
Por todo ello, el desparafinado catalítico constituye una alternativa muy interesante al
desparafinado mediante extracción con disolventes selectivos o congelación con propano líquido,
existiendo varios procesos industriales, entre los que caben destacar los denominados: MDI)W y
MLDW licenciados ambos por Mobil Oil (Citen y col., 1989).
Recientemente se está desarrollando una nueva etapa catalítica de isomerización de las
fracciones obtenidas en la destilación a vacío, previamente a la extracción de aromáticos (Citen y
col., 1990; Miller, 1987b; Garwood y col., 1987). El objetivo de este tratamiento es preparar bases
lubricantes de elevada calidad pues se obtienen índices de viscosidad muy elevados (100-130). Esta
etapa previa no sustituye al desparafinado catalítico pues la fracción obtenida debe someterse a las
siguientes etapas de refino: extracción de aromáticos, desparafinado (catalítico o con disolventes)
y acabado.
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2.3 CATALIZADORES BIFUNCIONALES BASADOS EN LA ZEOLITA ZSM-5.
Por la naturaleza de las reacciones que implican e) desparafinado catalítico (craqueo e
isomerización de parafinas lineales), Jos catalizadores utilizados son del mismo tipo que los
empleados en el reformado e hidrocraqueo y pertenecen al grupo de catalizadores bifuncionales
(Wilson y Cooper, 198!). Poseen una función ácida que posibilita la formación de iones carbenio
y promociona las reacciones de craqueo e isomerización, y una función hidrogenante-
deshidrogenante, que origina olefinas, precursores de los iones carbenio, por deshidrogenación de
las parafinas, e hidrogena los restos insaturados formados (Baltanas y col., 1989). Además, la
hidrogenación contribuye a aumentar la estabilidad del catalizador, manteniendo limpios y activos
los centros ácidos, por hidrogenación de los precursores de coque (Pines, 1981).
2.3.] Función ácida.
La función ácida, que posibilita la formación de iones carbenio y promociona las reacciones
de craqueo e isomerización por activación de los enlaces C-C y C-H, está localizada en los centros
ácidos de Brónsted y Lewis.
Tradicionalmente, los portadores de la función ácida eran óxidos irreducibles amorfos, tipo
alúminas y sílices-alúminas, de elevada superficie específica y distribución de poros apropiada.
Estos óxidos presentan átomos de aluminio electrodeficientes que pueden actuar como ácidos de
Lewis y en presencia de agua, algunos pueden hidroxilarse, con lo cual aparece una acidez
protónica o de Brónsted (6’houdha,’y y Saraf 1975; Gates, 1992).
Sin embargo, desde que aparecieron las zeolitas y se fueron descubriendo sus propiedades
catalíticas, ha ido ganando aceptación su utilización como componente ácido en la preparación de
catalizadores.
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i) Estructura y propiedades de zeolitas.
Las zeolitas son aluminosilicatos cristalinos de gran importancia en la Industria Química por
sus múltiples aplicaciones como catalizadores, adsorbentes e intercambiadores iónicos (Citen y
Degnant, 1988; Ruthven, 1988, Yang, 1987), cuya fórmula empírica general es:
siendo, x, y, n, m números enteros correspondientes a la celdilla unidad y M un catión ínetálico
de valencia n. La estructura de las zeolitas se puede comparar a la de la gel de sílice, en la que se
han sustituido algunos átomos de silicio por átomos de aluminio, lo que provoca un exceso dc carga
negativa que debe ser contrarrestada por la presencia del catión M. Por ello, las zeolitas tienen una
capacidad de intercambio tanto mayor cuanto mayor es su contenido en aluminío.
Los cristales de zeolita están formados por una red tridimensional de tetraedros de 5i04 y
AlO4- en la que los átomos de silicio y aluminio se sitúan en el centro de la mismos (átomos T) y
los de oxígenos en los vértices (Figura 2.4.a). Estas unidades sc enlazan entre sí a través de los
átomos de oxigeno (Figura 2.4.b), dando lugar a poliedros mayores que forman las cavidades
secundarias y canales de diferentes tamaños, donde sc alojan los cationes y moléculas de agua.
Los átomos de aluminio o silicio pueden ser sustituidos en la red cristalina por otros átomos
de forma accidental o provocada (Akporiaye y Price. 1989; Bitada y col., 1990). Los nuevos
compuestos obtenidos, poseen una estructura similar a las zeolitas, denominándose por ello
materiales zeoliticos, siendo los átomos más frecuentes de estas nuevas estructuras:
a) Tetravalentes, sustituyendo al silicio: 5, C, Ti, etc.
b) Trivalentes, sustituyendo al aluminio: B, P. Ga, etc.
Ejemplos de estos materiales son los Borosilicatos, los SAPO, ALPO, ‘fi-silicalitas, etc. La
síntesis de estos nuevos materiales e investigación de sus estructuras y propiedades catalíticas
constituye una de las áreas de mayor investigación en los últimos años (Uguina y col, 1994).
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a) Tetraedros de 5104 o AJO;.
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Figura 2.4 Estructura básicas de las zeolitas.
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Las propiedades más importantes de las zeolitas y que motivan su utilización son:
- Elevada superficie interna y buena estabilidad térmica.
- Estructura química y cristalina bien definida, distribución uniforme de poros y con tamaños
próximos a las dimensiones moleculares de un gran número de compuestos, lo que les
permite ejercer un efecto tamiz molecular (selectividad de forma).
- Elevada capacidad de adsorción e intercambio iónico.
- Centros ácidos fuertes en su estructura que les confieren actividad catalítica, con gran
resistencia a la desactivación.
Las propiedades ácidas de las zeolitas se deben a los átomos trivalentes de aluminio, que
generan una deficiencia de carga en la red cristalina. Normalmente, esta deficiencia es compensada
con cationes y si el catión es un protón (fl4), los centros activos son ácidos de Brénsted (Figura
2.5.a). Los centros de Lewis corresponden a los átomos de aluminio de los grupos Alo, aceptores
de electrones (Figura 2.5. a), y se pueden originar por la deshidroxilación de parte de los centros
de Brónsted a temperaturas elevadas (Figura 2.5.b). Así pues, cuanto menor es la relación Si/Al
de la zeolita mayor es el número de centros ácidos en la misma.
Con respecto a la función ácida hay que tener en cuenta que no todos los centros existentes
tienen la misma fuerza para catalizar las reacciones químicas. La fuerza de un centro ácido asociado
a un átomo de aluminio depende del entorno químico que le rodea y en general se admite que ésta
aumenta cuanto menor es el número de átomos de aluminio que se encuentran en las proximidades,
es decir, cuanto mayor es la relación Si/Al (Barthomeufy Beaumont, 1973: Senchenya y col., 1986,
Guisner y col., 1991). También es necesario considerar el tipo de catión presente en la zeolita y
que compensa el exceso de carga negativa en la zeolita, observándose que cuanto mayor es la
relación carga/diámetro del catión, mayor es la acidez de la zeolita (Blanes, 1985). Por ello, se
suele utilizar en su forma protónica debido a que el pequeño tamaño del protón les confiere un
fuerte carácter ácido.
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Figura 2.5 Centros ácidos de Brónsted y Lewis, deshidroxilación.
Según el tamaño de poro de las zeolitas, éstas se pueden clasificar en zeolitas de tamaño de
poro pequeño, medio y grande (Figura 2.6). Las primeras tienen un tamaño de poro tal que sólo
es accesible a moléculas del tipo de los hidrocarburos existentes en gasolinas o más ligeros. Con
las zeolitas de tamaño de poro medio, se consigue la mencionada selectividad hacia las n-parafinas
pesadas frente a las ramificadas, mientras que las de poros grandes permiten la entrada a éstos de
ambos tipos de parafinas (Citen y Degnant, 1988).
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Figura 2.6 Clasificación de zeolitas por tamaño de poro.
u) Zeolita ZSM-S.
Como se ha comentado anteriormente, para una efectiva reducción del punto de congelación
de fracciones destinadas a bases lubricantes por desparafinado catalítico, se requiere la conversión
selectiva de las n—parafinas de alto punto de fusión, que tienen un diámetro critico efectivo
alrededor de 5 Á, permaneciendo inalteradas las parafinas ramificadas con mayor diámetro crítico.
Entre las zeolitas de tamaño de poro medio, la más estudiada y utilizada en aplicaciones
catalíticas es la zeolita ZSM-5, y concretamente es la más utilizada en el proceso de desparafinado
catalítico.
La zeolita ZSM-5 es una zeolita sintética de la familia pentasil (Argauer y Landolt, /972).
Su nombre proviene de las siglas de Zeolite Svnthetic Mobil. Su red cristalina está formada por una
unidad estructural que contiene dos unidades fundamentales (5i04 ó AlO;) enlazadas a través de
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formando primero cadenas (Figura 2.7.b) y luego, mediante una operación de inversión, planos
estructurales (Figura 2.7.c) que, a su vez, se unen hasta formar la estructura tridimensional
definitiva.
La estructura de la zeolita ZSM—5 posee dos sistemas de canales que se cruzan: uno recto,
paralelo a la dirección (010), de sección elíptica (5,7 x 5,1 Á) y otro sinusoidal de sección casi
circular (5,4 ±0,2 Á) que discurre en la dirección (001), tal y como se muestra en la Figura
2.7. d)
La elevada relación Si/Al de esta zeolita (10 - ~) es responsable de propiedades tales como
la estabilidad térmica, carácter hidrófobo y pequeña capacidad de intercambio, aunque desde un
punto de vista industrial resultan más interesantes las relacionadas con su utilización como
catalizador ácido: actividad, selectividad y resistencia a la desactivación.
La acidez de la zeolita ZSM-5 depende de la relación Si/Al de la misma, y al ser ésta elevada
el número de centros ácidos es menor en relación a otras zeolitas, aunque es mayor la fuerza de
los mismos. La acidez de la zeolita puede modificarse además, extrayendo aluminio de la red
mediante fluoruro amónico por ejemplo, ó activando y estabijizando los centros ácidos ~Loeffler,
y col; 1990; Ghosh y Kydd, 1990).
Por otro lado, como se ha comentado anteriormente, su estructura cristalina provoca la
denominada selectividad de forma, que puede ser de tres tipos (Csiscery, 1985; Dwyer, 1989):
Selectividad de reaccionantes: Sólo pueden acceder y difundirse por el interior de los poros
de la zeolita, las moléculas con un tamaño suficientemente pequeño (Figura 2.8.a)
- Selectividad de productos. Los productos con un tamaño tal que no pueden diflmndirse por
los poros hacia el exterior, o bien se convierten en moléculas más pequeñas desplazando
el equilibrio en ese sentido, o desactivan el catalizador por bloqueo de poros (Figura
2.8. b).





d) Sisteííia de ca ¡ia les.
a) Unidad estruclural.
Figil ra 2.7 Est rt¡ctu ca de la ¡col it a ZS \ 1—5.
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- Selectividad del estado de transición: Se produce cuando los intermedios de reacción muy
voluminosos no se pueden formar en el interior de los poros de la zeolita y entonces dicha
reacción no se produce (Figura 2.8.c).
Generalmente, estos tres tipos de selectividad de forma no se dan aisladamente, sino que
suelen presentarse de forma simultánea en un mismo proceso. Así, cuando la reacción de
isomerización de n-parafinas se realiza con un catalizador de zeolita ZSM-5, cabe distinguir:
- Una selectividad del estado de transición que impide el desarrollo de la reacción de
isomerización según el mecanismo de ciclopropanos protonados. PCP, (Weitkamp y col., 1983).
- Una selectividad de reaccionantes hacia las parafinas pesadas con alto grado de ramificación
((‘lien y col., 1989).
Por último, hay que destacar la resistencia a la desactivación por deposición de coque de la
zeolita ZSM-5, mucho mayor que en otros tipos dc zeolitas. Ello se debe a la inexistencia, dentro
de su estructura microporosa, de grandes cavidades lo que impide el bloqueo de los canales por
oclusión de moléculas de gran tamaño y además la estructura de canales interconectados en las tres
direcciones hace que el bloqueo de un poro no produzca la desactivación de todos los centros
activos situados en el mismo (Dejaifre y col., 198]). Por otro lado el pequeño tamaño de los poros
de esta zeolita motiva una baja deposición de coque en el interior de los misínos debido a que se
produce una selectividad del estado de transición que impediría la polimerización de los precursores
de ciertos tipos de coque en su interior (Rol/man y Walsh, 1982; Derouane, 1981), produciéndose
preferentemente en el exterior de los cristales de zeolita.
2.3.2 Función hidrogenante.
La función hidrogenante tiene como misión activar homolíticamente los enlaces C-1I. a fin
de deshidrogenar las parafinas e hidrogenar las olefinas y otros productos insaturados presentes en
los productos (Stei¡ns y col., 198Ja). Los elementos químicos que sirven de base para elaborar
2. INTRonIJCcION P0
7 15
especies activas de hidrogenación pertenecen al grupo de metales de transición con orbitales d o
f incompletos. Estos componentes pueden actuar en estado metálico, utilizándose entonces los
metales del grupo VIII (Pt, Pd. Ni,...) o bien mezclas de óxidos o sulfuros de los elementos del
grupo VIb (Mo, W) con los del grupo VIII (Ni, Co, Fe), actuando estos últimos como promotores.
Los segundos son más resistentes al envenenamiento por compuestos sulfurados y oxigenados pero
bastante menos activos, por lo cual se suelen utilizar preferentemente los primeros.
Principalmente, los elementos más utilizados son el Pt, Pd y Ni en estado metálico
(Sattetfield, 1980), obteniéndose especialmente buenos resultados con el Pt (Chester, 1985). El
orden de actividad dc estos metales en la hidrogenación de olefinas es: Pd > Pt > Ni.
Cuando se utiliza níquel, dada su menor capacidad hidrogenante, se produce en extensión
apreciable la reacción de hidrogenolisis (craqueo directo de una molécula en metano y el resto
hidrocarbonado correspondiente a la molécula inicial) en los centros metálicos a temperaturas
elevadas, obteniéndose cantidades apreciables de metano en los productos (Vázquez y col., 1984).
Otra diferencia entre el níquel y los metales nobles, es la aparición de pequeñas cantidades de
olefinas y mayor relación craqueo/isomerización en los productos obtenidos con el primero respecto
a Pt y Pd (Dwyer y Garwood, /984). Sin embargo, el elevado precio del Pt y Pd respecto del Ni
conlíeva a la utilización del mismo aunque se obtengan catalizadores ligeramente inferiores, en
beneficio de una menor carestía del catalizador.
En todos los casos, la cantidad de metal presente en el catalizador no es muy elevada,
oscilando entre un 0,2-2% para Pt y Pd, y hasta un 5% en el caso del Ni. Esto es debido a que
existe una concentración máxima de metal a partir de la cual las reacciones de deshidrogenación
no controlan la velocidad del proceso, como es normal en un mecanismo de reacción bifuncional,
y que depende tanto de la función metálica como ácida (Baltanas y col., 1983).
El metal se incorpora a la zeolita, que sirve de soporte del metal además de función ácida,
mediante distintas técnicas: intercambio iónico, impregnación, coprecipitación del metal en la
propia síntesis de la zeolita, etc. Este último método, aún en estudio, implica alteraciones
significativas en el proceso de obtención de la zeolita, modificándose significativamente la
f¼g.36 HInROISOMERIZACION DE ii-PARAFINAS CON CATALIZADORES TIPO ZEOlITA
estructura de la misma. La técnica y el precursor del metal utilizados, influyen decisivamente en
la actividad y selectividad del catalizador final. Ello se debe a que para un mismo metal e iguales
contenidos del mismo, la técnica y precursor utilizado determinan en gran medida la dispersión del
metal obtenida en el soporte, lo que influye decisivamente en el comportamiento del catalizador
(Giannetto y col., 1985).
La técnica de intercambio iónico presenta la ventaja de un mejor control y distribución del
metal respecto a los centros ácidos, aunque está limitada por la cantidad máxima de metal a
introducir en el catalizador, que depende de la capacidad de intercambio iónico de la zeolita.
En cuanto al método de impregnación, no presenta pérdidas de metal ni está limitado en la
cantidad máxima de metal a introducir pero se obtienen catalizadores con dispersiones metálicas
pequeñas, formándose agrupaciones de átomos metálicos, con la consiguiente pérdida dc efectividad
del catalizador.
2.3.3 Mecanismo bifuncional: Relación centros metálicos / centros ácidos.
Para estudiar el mecanismo de reacción de hidroconversión con catalizadores bifuncionales,
es frecuente la utilización de moléculas modelo, siendo el n-decano una de las n-parafinas más
utilizada con este fin (Stetjns y col., 1981a; Jacobs y col.. 1982; Weitkamp y col., 1983). Asimismo
la hidroconversión de n-decano se ha propuesto como reacción tipo para caracterizar la estructura
porosa de zeolitas (tamaño de poro), morfología, relación Si/Al, etc. (Martens y Jacobs, 1986).
El mecanismo que mejor describe las etapas implicadas durante la hidroconversión de n-
parafinas es el propuesto por Coonradt y Garwood (Coonradt y Garwood, 1964) y que consta de
las etapas siguientes (Figura 2.9):
a) Deshidrogenación de la parafina en la función metálica.
b) Transporte de las olefinas desde los centros metálicos, donde se han generado, hacia los
centros ácidos.
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e) Isomerización y/o craqueo de las olefinas en tos centros ácidos (a través de carbocationes
como intermedios de reacción).
d) Transporte de las olefinas obtenidas en c) desde los centros ácidos a los metálicos.




















inC + i,nC + iC
y lo
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Figura 2.9 Mecanismo bifuncional de hidroconversion.
La etapa controlante depende, naturalmente, de las características de los centros ácidos y
ínetálicos. dc tal forma que se define el catalizador bifuncional ideal cuando las reacciones en los
centros ácidos, etapa c, controla la velocidad del proceso, actuando los centros metálicos
únicamente para establecer un rápido equilibrio entre parafinas y olefinas (Weitkamp, 1978). Se ha
observado experimentalmente que la selectividad del catalizador depende de la relación entre los
centros metálicos y ácidos (Giannetto y col., 1986).
Las olefinas generadas en primer lugar en los centros metálicos, tienen que transformarse en
carbocationes, los cuales se isomerizan y/o craquean en la función ácida. Las distintas reacciones
que pueden tener lugar son:
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Generación de carbocationes: Los carbocationes pueden obtenerse por protonación del
doble enlace de las olefinas en un centro ácido de Brónsted, o por cesión de un ión hidruro
a un centro ácido de Lewis.
Isomerización: La isomerización de los carbocationes puede producirse a través del
procedimiento clásico de migración de radicales alquilo (tipo 1) 6 a través de Los
intermedios de ciclopropanos protonados, PCP (Sic, 1993), (tipo II). La primera de ellas
es más rápida que la segunda.
Craqueo: El procedimiento más aceptado de craqueo en zeolitas es mediante escisiones tipo
fi, existiendo cinco modalidades denominadas: A, B1. B,, C y D. según el tipo de





























Figura 2.10 Tipos de craqueo en zeolitas.
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Cuando se utilizan zeolitas de tamaño grande de poro (ausencia de selectividad de forma) las
velocidades relativas de las reacciones de isomerización (1 y II) y las de craqueo (A, B1, B2, C, D)
son independientes del número de átomos de carbono del carbocatión, para moléculas con más de
diez átomos de carbono. El orden relativo de velocidades, en orden creciente es:
craq-A > iso-[ > craq-B1 >craq—B2 > iso-IL > craq-C > craq—D
Cuando la longitud de la cadena es muy elevada la velocidad de craqueo tipo A disminuye
situándose entonces entre el craqueo tipo C y D.
Por otro lado, en zeolitas de tamaño medio de poro, como la ZSM-5. las moléculas muy
íamificadas no pueden acceder al sistema de poros de la misma e incluso la formación en el interior
de los mismos se ve limitada considerablemente. Por ello, la posibilidad de craqueo según la
modalidad tipo A se descarta. y las de tipo B1 y 132 disminuyen en gran medida (Weitkamp y col.,
1983, Martens y col.. 1985; ,Iacobs y col., 1982).
Por último, teniendo en cuenta que las temperaturas de operación utilizadas en los procesos
de desparafinado catalítico no son muy elevadas, la posible reacción de hidrogenolísis en la función
metálica (craqueo directo dc una molécula en un centro metálico) no tiene lugar.
En la Figura 2.11 se representa un esquema de las distintas reacciones que pueden producirse
en la hidroconversión de n-decano con catalizadores bifuncionales. En primer lugar se produce la
deshidrogenación del n-decano en un centro metálico y a continuación la formación de un
carbocatión en un centro ácido, a partir de la olefina correspondiente. El carbocatión, en un centro
ácido, puede evolucionar según dos tipos de reacciones: a) Isomerización primaria, obteniéndose
un isómero (iC1<) ó b) craqueo primario, conducente a una nueva olefina (nC~ ) y un carbocatión
(nC)), ambos con menor longitud de cadena. Los carbocationes formados pueden transformarse
en los centros ácidos en las olefinas correspondientes (nC¿, iC10) y estas, junto con la obtenida
en el craqueo primario (nC~ 4 saturarse en un centro metálico. En esta situación, los productos de
reacción estarían compuestos por los isómeros del n-decano obtenidos en la isomerización primaria
(iC1<>) y los compuestos resultantes del craqueo primario constituidos por hidrocarburos lineales y
de menor peso molecular (nC~, nC~).





























































Figura 2.11 Esquema de reacciones en la hidroconversión de n-decano.
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Sin embargo, existe la posibilidad de que los carbocationes procedentes de la isomerización
y craqueo primario continúen evolucionando, por isomerización y/o craqueo secundario en los
centros ácidos, obteniéndose otra nueva gama de carbocationes y olefinas. En este caso, la
distribución de productos de reacción estaría constituida por los isómeros del n-decano obtenidos
hasta el momento y los hidrocarburos resultantes del craqueo, que ahora estarían fonnados por
moléculas más ligeras tanto lineales como ramificadas.
En principio, el esquema de reacción podría continuar obteniéndose los productos de
isomerización y/o craqueo terciarios, cuaternarios, etc. La extensión de las reacciones de craqueo
y/o isomerización, y en consecuencia la selectividad y actividad del catalizador, dependen del
tiempo de vida de los carbocationes y este último está determinado por la competencia entre las
velocidades relativas de adsorción—desorcion de los carbocationes y olefinas en los centros ácidos
y de las reacciones de: a) protonación-desprotonación en los centros ácidos; b) isomerización; c)
craqueo.
Así pues, los parámetros del catalizador que determinan el comportamiento del mismo son
por un lado, cl tipo de zeolita (pues la posibilidad de selectividad de forma o no condiciona el tipo
de reacciones que pueden ocurrir en los poros de la misma), y por otro lado, la concentración y
fuerza de los centros ácidos y la naturaleza (tipo de metal), cantidad y dispersión de la función
hidrogenante.
2.4 PROCESOS INDUSTRIALES DE DESPARAFINADO CATALíTICO.
Se han desarroJiado una gran variedad de procesos catalíticos industriales para realizar e]
desparafinado de distintas fracciones o destilados de refinería (gasóleos, fuel, bases lubricantes,
etc.) que emplean catalizadores bifuncionales, destacando fundamentalmente los dos desarrollados
por Mobil Oil Corporation: Mobil Distillate Dewaxing Process (MDDW) y Mobil Lube Dewaxing
Process (MLDW) (Smith y col., 1980; Citen, 1977).
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El proceso MDDW se utiliza para mejorar la fluidez de gasóleos a baja temperatura. El
reactor utilizado es de lecho fijo y los intervalos de las condiciones de operación son: temperatura,
260-4300C y presión, 20 a 55 ata con un tiempo medio de vida del catalizador entre seis y doce
meses. Entre los productos de craqueo se obtiene mayoritariamente gasolina (dos terceras partes
de los productos de craqueo) con un índice de octano elevado, utilizable directamente en la
formulación final de las distintas gasolinas.
El proceso MLDW se emplea para desparafinar fracciones lubricantes, representándosc un
diagrama de flujo simplificado del mismo en la Figura 2.12. Se diferencia con el anterior en que
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Figura 2.12 Diagrama de flujo del proceso MLDW.
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basado en zeolita ZSM-5 y el segundo un catalizador de hidroacabado, para mejorar las propiedades
finales del producto. fin la Tabla 2.4 se recogen los resultados obtenidos en el desparafinado
comercial de tres materias primas distintas.















































































El primer proceso de desparafinado catalítico de fracciones lubricantes fue el proceso MLDW
que se ha descrito anteriormente, y posteriormente otras empresas han desarrollado sus propios
procedimientos: UOP (Hargrove y col., 1979), Chevron (Farrelí y col., 1986; Zakarian y col.,
1987), Shell (Winquist, ¡982) y Unocal (A/ido y col., 1989), diferenciándose entre sí en las
condiciones de operación, tipos de reactores y catalizador utilizados. Los catalizadores bifuncionales
que se emplean en estos procesos están constituidos por zeolitas sintéticas que aportan la acidez
Pág. 44 IIIDROISOMERIZACION DE e-PARAFINAS CON CATALIZADORES TIPO ZEOLITA
necesaria y sirven de soporte a distintos metales que actúan como función hidrogenante. Las
zeolitas más utilizadas son las de la familia pentasil, fundamentalmente la ZSM-5, y en menor
medida zeolita tipo beta, SAPO y los borosilicatos. Los metales más utilizados son el níquel y algún
metal noble como paladio y platino. En la mayoría de los casos, los catalizadores se emplean
aglomerados siendo la alúmina el material más ampliamente utilizado. En la ‘Fabla 2.5 se indican
algunos de los catalizadores patentados para realizar el desparafinado de fracciones lubricantes.
Tabla 2.5 Catalizadores de desparafinado.
Zeolita Metal Aglomerante Referencia
ZSM-5 Pt Al»3 Oleck y Wilson, 1984
ZSM-5 Ni AIPO4 Kirker y col., 1986
ZSM-5 Ni Al»3 Dvvyer y Garwood, 1984
ZSM-5 Pd A1203 Wilson y Cooper, 1981
ZSM-5. Beta Pt AI,03 Angevine y col., 1987
ZSM-l 1 Ni ALO3 (‘¡-¿ester y col., 1985
ZSM—22 -- AI,03 Dvtyer, 1985
Beta Pt -- Lapierre y col.. 1986
AMS-IB Ni A1203 Hopkins y col., 1985
SAPO—1 1 Pt ALO3 Miller, 1987
En todos estos procesos, debido a la existencia de tres fases, el problema del diseño de los
reactores industriales consiste en conseguir las condiciones adecuadas de transferencia de materia
y energía, siendo el lecho fijo uno de los más utilizados. Estos reactores van provistos en su
interior de un haz vertical de tubos perforados. La fracción líquida a tratar circula por el espacio
libre entre tubos a través del catalizador y el hidrógeno se alimenta al reactor por los tubos y cntra
en contacto con el liquido y catalizador al salir por los orificios, a lo largo de todo el reactor. Los
productos líquidos y gaseosos de reacción, así como el hidrógeno no consumido abandonan juntos
el reactor.
Los reactores tipo cesta agitados, están especialmente indicados para llevar a cabo el
desparafinado de materias primas altamente parafínicas. El reactor se alimenta con dos corrientes
una del líquido a tratar y otra de hidrógeno, obteniéndose una corriente gaseosa de hidrógeno y
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productos ligeros, y otra líquida constituida por la fracción desparafinada. Este tipo de reactores
presenta las ventajas de un buen control de la temperatura, velocidades de transporte muy elevadas
y fácil eliminación de los productos gaseosos formados ((‘lien y col., 1987).
Un tipo de reactor menos utilizado, es el de “columna agitada con burbujas”. El reactor
consiste en una columna a la que se alimenta un líquido por la parte inferior y lo abandona por un
rebosadero en su parte superior, de tal forma que el nivel de líquido en la misma se mantiene
constante. El catalizador se encuentra suspendido en el liquido, y este lecho líquido-sólido se
encuentra agitado por el hidrógeno que se introduce por la parte inferior. A fin de recuperar el
catalizador que abandonaría la columna con el líquido por el rebosadero, éste se dirige a un
sedimentador donde se separa en un líquido claro y un concentrado (que contiene el catalizador).
El líquido claro, normalmente se alimenta a otra columna dispuesta en serie y el concentrado se
devuelve a la columna original. Usualmente se emplean de dos a tres columnas en serie para el
líquido a tratar, alimentadas cada una de ellas con hidrógeno puro y obteniéndose dos o tres
corrientes gaseosas, respectivamente. Igualmente que en el reactor tipo cesta agitado, se consigue
un buen control de temperatura, velocidades de transporte elevadas y eliminación rápida de los
pí-oductos gaseosos (Kan¡ y col., 1987).
2.5 OBJETO Y ALCANCE DE LA PRESENTE INVESTIGACION.
En los apartados anteriores, se ha destacado la importancia de la hidroisomerización de n-
parafinas en el desarrollo de nuevas aplicaciones como:
Transformación de las n-parafinas de fracciones pesadas, en compuestos que contribuyan
a disminuir su menor punto de congelación y mejoren sus propiedades fluidodinámicas (viscosidad
e índice de viscosidad) con objeto de obtener bases lubricantes de elevada calidad.
- Obtención de combustibles con alto índice de octano a partir de fracciones pesadas.
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Por todo ello, y aprovechando la experiencia adquirida en anteriores investigaciones de
nuestro departamento sobre síntesis de la zeolita ZSM-5 por un lado (Costa y col., 1987), y sobre
catalizadores bifuncionales (Calleja y col., 1991), se consideró de interés estudiar la
hidroisomerización de n-parafinas con un catalizador bifuncional basado en la zeolita ZSM-5 y
níquel como funciones ácida e hidrogenante-deshidrogenante, respectivamente.
A tal fin, se planteó un programa de investigación consistente en las siguientes etapas:
- Diseño, montaje y puesta a punto de una instalación experimental en la que se obtengan
datos reproducibles y precisos.
- Desarrollo y puesta a punto de las técnicas analíticas necesarias para la caracterización de
catalizadores e identificación cualitativa y cuantitativa de los productos de reacción y
catalizadores utilizados.
- Selección del método de preparación y composición del catalizador, utilizando n-decano
como materia prima.
- Estudio de la intluencia de las distintas variables de operación (temperatura, presión,
relación catalizador/n-parafina. tiempo de reacción, etc.) sobre la actividad y selectividad
del catalizador seleccionado, utilizando n-decano como materia prima.
- Estudio de la hidroisomerización de una parafina industrial, suministrada por Repsol
Petróleo, SA., con el catalizador seleccionado de níquel y comparación con un catalizador
de platino preparado en las mismas condiciones.
3. INSTALACION EXPERIMENTAL
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3. INSTALACION EXPERIMENTAL
Para llevar a cabo la presente investigación se ha utilizado la instalación que se esquematiza
en la Figura 3.1, y que está constituida por dos unidades:
- Unidad de hidroisomerización.
Unidad de reducción de catalizadores.
A continuación se describen cada una de ellas.
3.1 UNIDAD DE HIDROISOMERIZACION.
La unidad de hidroisomerización, que opera de forma discontinua hasta presiones de 100 atm,
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Sistema de alimentación de gases
2.- Sistema de reacción.
3. Sistema de recogida de productos.
3.1.1 Sistema de alimentación de gases.
La alimentación de gases (1%) se realiza desde una botella, que contiene el gas a presión
elevada, provista de un manorreductor (PC), a través de una línea que dispone de un manómetro
indicador de presión (PI). un bypass, un filtro (E), un controlador másico de caudal constituido por
un sensor de conductividad térmica (PS) y un indicador controlador (FIC) (BROOKS
INSTRUMENTS), y una válvula antirretorno (RV), a fin de impedir la posible inversión del flujo
de los gases desde el reactor por un aumento de presión en este último.
3.1.2 Sistema de reaccion.
El sistema dc reacción está constituido por un reactor tipo cesta ( 50 ml de volumen total)
modelo Robinson-Mahoney (AUTOCLAVE ENGINEERS). construido en Hastelloy C (Figura 3.2).
La cesta se encuentra inmersa en el seno de la fase líquida, a través de la cual se hace burbujear
el gas. Dicho reactor va provisto dc conducciones de entrada y salida del flujo gaseoso, toma de
presión (PI), así como de dos conexiones situadas en su parte inferior, una para la ubicación de un
termopar tipo J (lron-Constant) (TI), el cual se encuentra en contacto directo con el interior del
reactor, y otra para la salida de líquidos. También dispone de una válvula de seguridad (VS) situada
en la línea de salida de gases, para evitar que la presión alcance valores superiores a los permitidos
por la instalación.
La cesta, que está construida en acero inoxidable 316 (20x20 mallas/cm con un diámetro de
hilo de 0.01 mm), tiene forma tubular reservándose en su parte exterior una pequeña corona
circular para la ubicación del catalizador (Figura 3.3).
Pág. 52 HIDROISOMERIZACION nr u-PARAFINAS CON CATALIZADORES TIPO ZEOI.IiA
entrada gas
salida gas
-- -——--- salida liquidas
Cesta
teYmDpau~
Figura 3.2 Reactor catalítico tipo cesta (Dimensiones en mm).
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Figura 3.3 Cesta Catalítica. (Dimensiones en mm).
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La agitación se lleva a cabo con un agitador dc hélice situado en el centro del reactor, en la
parte interna de la cesta, para asegurar una correcta mezcla entre el líquido y gas así como para
inducir la circulación de esta mezcla a través del catalizador. Por el interior del agitador, que es
hueco, circula el gas que sale por unos orificios situados junto a las hélices, a fin de que pueda
dispersarse homogéneamente en el seno del líquido que llena el reactor. El agitador está accionado
mediante un motor, de 2 CV. de potencia. cuya velocidad se regula mediante un controlador
eléctrico (AC), y un tacómetro digital (Al). La transmisión entre el giro del motor y el agitador
se efectúa de forma magnética, conseguiéndose así una completa hermeticidad del reactor al tiempo
que se evitan fugas y paso de lubricantes al interior del mismo.
La calefacción del reactor se consigue mediante un horno cilíndrico, de 500 w de potencia,
de acero inoxidable que rodea exteriormente al reactor. Dispone de control automático e
independiente de la temperatura mediante un controlador (TC) serie 100 de WATLOW y un
termopar situado entre el reactor y el horno. El sistema de control de la teínperatura del reactor
se completa con un serpentín de acero inoxidable situado entre el reactor y el horno y una
electroválvula (EV), que permite la circulación de agua en caso de aumentar bruscaínente la
temperatura del reactor o al finalizar la reacción.
Este tipo de reactor está especialmente diseñado para trabajar a altas temperaturas y
presiones, consiguiéndose un buen control de las mismas, velocidades de transporte muy elevadas
y fácil eliminación de los productos gaseosos formados.
3.1.3 Sistema de recogida de productos.
Los gases de reacción se enfrían en un refrigerante (CC 1) y se conducen hasta un regulador
de presión (BPR) (Back Pressure Regulator, VERIFLO Co., con un intervalo de regulación dc 0
a 150 atm), en el que se expanden. Esta corriente de baja presión, se hace circular por un
condensador (CC2), burbujimetro (13) y contador totalizador de gases (T), y se almacena cii una
bolsa de plástico químicamente inerte para su posterior análisis. Los productos líquidos se extraen
directamente del reactor tras su previo enfriamiento para proceder a su análisis por cromatografía.
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3.2 UNIDAD DE REDUCCION DE CATALIZADORES.
La instalación utilizada para la reducción de catalizadores, emplea el mismo sistema de
alimentación de gases que el descrito en el apartado anterior. Básicamente está constituida por un
reactor tubular de lecho fijo y flujo descendente construido en acero inoxidable (Figura 3.4). El
tubo tiene una longitud de 400 mm y un diámetro externo de 25 mm, correspondiendo a la altura
del catalizador unos 2 cm (para 4 gramos de catalizador, aproximadamente). En la parte superior
del mismo sc inserta lateralmente la conducción de entrada del gas reaccionante, y verticalmente
un tubo estrecho que sirve de vaina para un termopar, el cual puede desplazarse longitudinalmente
lo que permite medií la temperatura a distintas alturas del lecho catalítico. El catalizador se aloja
en la parte inferior del reactor sobre un pequeño lecho de carburo de silicio y lana de vidrio, lo que
permite asegurar una calefacción uniforme del catalizador, y evitar efectos térmicos terminales,
La medida de la temperatura del lecho catalítico se realiza mediante un termopar, y para su
control se dispone de otro termopar (TI) ubicado en el interior de la zona de calefacción de! horno
conectado a un controlador de temperatura (TC), y éste a su vez a la resistencia de un horno
eléctrico cilíndrico dc acero de 2100 w de potencia (Figura 3.5).
El control de la presión se realiza con un regulador de presión (BPR), situado a la salida del
reactor, en cl cual se expanden los gases efluentes de éste, como se ha descrito en el apartado
anterior.










Figura 3.4 Reactor de lecho fijo (Dimensiones en mm).






Figura 3.5 Horno eléctrico (Lecho fijo) (Dimensiones en mm).
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4. MATERIALES Y PROCEDIMIENTO
4.1 PRODUCTOS EMPLEADOS.
Se utilizaron los siguientes productos comerciales procedentes de las firmas indicadas:
1) Hidrógeno, envasado en botellas de acero a una presión de 190 bar (pureza superior al
99,995%), SEO SA.
2) Helio, envasado en botellas de acero a 200 bar (pureza superior al 99%), SEO S.A.
3) Aire, envasado en botellas de acero a 200 bar (pureza superior al 99,6%). Líquid Carbonie
de España SA.
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4) Nitrógeno, envasado en botellas de acero a 200 bar (pureza superior al 99,6 %), S.L. de
Carburos Metálicos.
5) Acetileno, envasado en botellas de acero a 15 bar (pureza superior al 99,6%). SE. de
Carburos Metálicos.
6) Mezcla Hidrógeno-Argón, envasado en botellas de acero a 200 bar (15% en volumen de
It) SE. de Carburos Metálicos.
7) Zeolita ZSM-5. Sintetizada en los laboratorios del Departamento de Ingeniería Química
de la Universidad Complutense de Madrid.
8) Montmorillonita sódica (Gador-Gel), suministrada por minas de Gador, S.A.
9) n-Decano (Pureza superior al 99%), rectificado en los laboratorios del I)epartamento de
Ingeniería Química.
10) Acido clorhídrico (pureza del 37,5%), PANREAC.
11) Etilendiamina (pureza superior al 97%), PANREAC.
12) Nitrato de níquel hexahidratado (pureza superior al 98%), PROBUS.
13) Acetilacetonato de níquel (pureza superior al 97%), MERCK.
14) Parafinas pesadas (PWL), suministradas por Repsol Petróleo, S.A.
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4.2 PREPARACION DEL CATALIZADOR.
Los catalizadores bifuncionales utilizados están constituidos por zeolita ZSM-5 en su forma
ácida, aglomerados con montruorillonita sódica, y un metal como elemento hidrogenante. El método
de preparación consiste fundamentalmente en: aglomeración de la zeolita, incorporación de las
funciones ácida e hidrogenante y reducción del metal. En la Figura 4.1 se esquematizan las etapas
implicadas en el método y que se describen a continuación.
4.2.1 Síntesis de Zeolita ZSM-5.
La zeolita ZSM-5 se ha sintetizado en su forma sódica mediante un procedimiento
desarrollado en el Departamento de Ingeniería Química de la Universidad Complutense de Madrid
(C’osta y col., /987), empleando silicato sódico neutro (27% en peso de 5i05 y 8% en peso de
Na2O) y sulfato de aluminio (Al(504)<18H0), como fuentes de silicio y aluminio respectivamente,
y etanol comercial como promotor. Así se prepararon zeolitas de tres relaciones Si/Al diferentes
que presentan valores similares de superficie específica (~2O0 m2/g) determinada por porosimetría
de helio. En la Tabla 4.1 se indican las principales características de las zeolitas ZSM-5
sintetizadas.




















* Diámetro medio equivalente determinado mediante un contador Coulter.
** Deteríninado por microscopia electrónica de barrido.
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Figura 4.1 Esquema de preparación del catalizador.
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4.2.2 Aglomeración de la zeolita ZSM-5.
Se eligió la montmorillonita sódica como sustancia aglomerante por su buen comportamiento
demostrado en anteriores investigaciones (Serrana, 1990). Entre los distintos tipos de
montmorillonita comercializados, se utilizó la denominada Gador Gel por su menor contenido en
impurezas (óxidos de hierro y silicatos amorfos) que pueden proporcionar una actividad indeseable
en el catalizador. La proporción entre el aglomerante y la Zeolita se fijó en un 65 % en peso del
primero, como es habitual en la preparación de estos catalizadores (Angevine y Oleck, 1987).
Para realizar la aglomeración se procede en primer lugar a preparar una suspensión de la
montmorillonita sódica, poniéndola en contacto con agua durante una hora en continua agitación
y calefacción. A continuación se incorpora a dicha suspensión la cantidad deseada de zeolita en
forma sódica (previamente lavada repetidas veces, secada a 1200C durante 12 horas y calcinada
a 5500C durante 12 horas para eliminar posibles residuos orgánicos presentes en la síntesis de la
zeolita). Se mantiene la agitación y calefacción durante otra hora más, transcurrida la cual se
procede al filtrado, secado y tamizado (entre 0,5 y 1 mm) del aglomerado obtenido.
Los finos que se obtienen durante el tamizado (aproximadamente el 45 %) se vuelven a
reaglomerar, por economía del proceso, hasta obtener un rendimiento aproximado del 80-90 %
respecto al total de la materia prima inicial.
Por último, se procede a una nueva calcinación a 5500C con objeto de estabilizar la estructura
del producto obtenido, como consecuencia de los cambios que se producen en la estructura de la
inontmorillonita.
4.2.3 Incorporación de funciones: ácida e hidrogenante.
i) Función ácida.
La función ácida del catalizador la proporciona la propia zeolita gracias a sus centros ácidos.
Estos centros ácidos se consiguen sustituyendo el catión Na~, que compensa la deficiencia de carga
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producida por la sustitución parcial de Si por Al en la estructura de la zeolita, por 14’. El método
seleccionado fue el intercambio iónico con ácido clorhídrico.
El procedimiento utilizado consiste en añadir 35 cm3 de UCI 0,6 N por cada gramo de zeolita
sódica a intercambiar, manteniéndose en agitación a temperatura ambiente durante 2 horas,
filtrándose posteriormente en una placa porosa a vacío, La torta obtenida se Java repetidamente con
agua desionizada a fin de eliminar los iones cloruro que pudieran quedar retenidos en la disolución
que queda embebida en los poros de la zeolita.
ji) Función hidrogenante.
Una vez incorporada la función ácida al catalizador, se procede a introducir la función




La técnica de intercambio iónico consiste en poner en contacto el catalizador sólido con una
disolución acuosa de una especie catiónica del metal que se desee introducir en el catalizador,
durante el tiempo necesario para alcanzar el equilibrio. Las variables que afectan al grado de
intercambio son: la concentración de la especie catiónica del metal en la disolución inicial (C), la
relación entre el volumen de disolución y la masa de catalizador (V~/M~) y la temperatura (T).
El procedimiento operativo utilizado en esta investigación para introducir el metal por
intercambio iónico es el siguiente: se añade al catalizador sólido la disolución de concentración Q,
y relación Vd/MÚ variables, manteniéndose en agitacióíi a temperatura ambiente durante 2 horas
(tiempo suficiente para alcanzarse el equilibrio). Posteriormente, se filtra en una placa porosa a
vacío lavando la torta resultante repetidas veces con agua desionizada para eliminar la disolución
que queda retenida en los poros de la zeolita. En el Apéndice (apartado 9.2) se presentan los datos
de equilibrio obtenidos con los distintos sistemas estudiados.
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U Impregnacion
.
La técnica de impregnación consiste en poner en contacto el catalizador con el mínimo
volumen de disolución necesario para mojar toda la superficie del mismo, y la concentración
correspondiente a la cantidad de metal que se desee incorporar al sólido. Finalmente, con objeto
de depositar el precursor del ínetal sobre la superficie del catalizador, se elimina el disolvente.
Existen distintos métodos para realizar cada una de estas etapas (humedad incipiente, a vacío,
evaporación del disolvente por ebullición, ...). En la presente investigación el procedimiento
operativo seleccionado fue el siguiente: Se coloca el catalizador en un recipiente de vidrio en el que
se hace vacio durante 4 horas, eliminándose totalmente el aire y compuestos adsorbidos sobre el
mismo a fin de facilitar el contacto de la disolución impregnante con toda la superficie del sólido.
Transcurrido este tiempo, se añade aquella sobre el sólido y posteriormente se elimina el disolvente
por evaporación a vacio.
Los disolventes utilizados fueron: agua, cuando se empleó como precursor nitrato de níquel
y tetracloruro de carbono en el caso del acetilacetonato de níquel, debido a la baja solubilidad de
esta sustancia en agua.
iii) Calcinacton.
El método de preparación del catalizador utilizado en esta investigación requiere tres
calcinaciones (después de sintetizar la zeolita, al aglomerar la misma y al incorporar la función
metálica) con el fin de conseguir la estabilidad térmica del mismo. En ambos casos la calcinación
se realizó en mutia a la temperatura y tiempo deseados, introduciendo el catalizador previamente
secado en estufa a 1200C durante 12 horas.
4.2.4 Reduccion.
Teniendo en cuenta que en los catalizadores de hidroisomerización los metales activos están
en estado metálico, se hace necesaria la reducción del mismo por hidrogenación, antes de su
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utilización. Para ello, en esta investigación, se utilizó un sistema de reacción constituido por un
reactor de lecho fijo, descrito en el Apartado 3.1.2, que permitía controlar la temperatura, presión
y caudal de hidrógeno de operación. El procedimiento operativo utilizado se describe en el
Apartado 4.4.3.
4.2.5 Catalizador base.
Con objeto de realizar el estudio de selección del catalizador, inicialmente se estableció un
método de preparación y composición del mismo, denominado catalizador base, sobre el cual se
fueron estudiando las distintas variables. A continuación se describe el método de preparación del
mIsmo:
- Composición:
- Zeolita NaZSM-5 de relación Si/Al 30.
- Montmorillonita sódica.
- Níquel metálico, 0,25 % peso.
- Aglomeración;
- Zeolita y montmorillonita en sus formas sódicas en proporción de 35% y 65%
respectivamente, según se describe en el apartado 4.2.2.
- Calcinación del aglomerado a 5500C durante 15 horas en mufla.
- Funciones ácida y metálica:
- Acida: intercambio iónico con ácido clorhídrico, según se describe en el apartado
4.2.3.
- Metálica: intercambio iónico con el complejo acuoso de níquel (Ni(l-1
20)Q>, según se
describe en el apartado 4.2.3.
- Calcinación a 400
0C durante 6 horas en mufla.
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- Reducción:
Hidrogenación en reactor de lecho fijo a 4000C y 10 kg/cm2 durante dos horas con un
caudal de hidrógeno de 20 NmI/min g.
4.3 CARACTERIZACION DEL CATALIZADOR.
4.3.1 Rayos X.
Se ha utilizado la técnica de difracción en polvo de Rayos X para medir la cristalinidad de
las zeolitas sintetizadas e identificar las fases cristalinas del metal hidrogenante en el catalizador
(Toma.s y Aranguren, 1988; Satterfield, 1980). Para ello, se ha utilizado un difractómetro de polvo
SIEMENS KRISTALLOFLEX DSOO, provisto de contador de centelleo y cristal analizador de ENa.
La radiación utilizada es la K~ del Cu con filtro de Ni y una potencia de excitación de 40 kV y 20
mA. El difractómetro está conectado a un microordenador DACO-MP V2. 1 con salida gráfica a
través de una impresora LETTERWRITER lOO y a un ordenador PC INVES XT para la impresión
y recogida de los resultados del difractograma. Las medidas del catalizador aglomerado se han
realizado de manera similar con la muestra previamente triturada.
i) Cristalinidad de las zeolitas.
La determinación del porcentaje de fase cristalina en las zeolitas se realiza en función de la
altura de la línea principal de difracción de las mismas (20 = 230 ), comparándolas con la
correspondiente a una zeolita patrón de cristalinidad 100 %. Para ello, se seleccionaron los
siguientes parámetros:
- Tamaño de paso: 0,01v de 20
- Tiempo dc contaje por paso: 1 s
- Intervalo de barrido (20): 200 - 250
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A modo de ejemplo, en la Figura 4.2 se muestran los difractogramas de la zeolita (NaZSM-5,
Si/Al 30) sin aglomerar y aglomerada con montmorillonita sódica (35 % peso de zeolita),
respectivamente.
iO Ident¿ficación de especies cristalinas del metal hidrogenante.
La identificaciónde las especies cristalinas del metal hidrogenante en el catalizador, se realiza
por comparación de los picos de difracción correspondientes con los patrones de difracción de los
posibles compuestos metálicos formados (únicos para cada especie cristalina). Esta identificación
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Figura 4.2 Difractograma de la zeolita NaZSM-5 y NaZSM-5/Mont. (Si/AI= 30)
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Para efectuar las medidas de identificación de las distintas especies se seleccionaron los
siguientes parámetros:
- Tamaño de paso: 0,050 de 20
- Tiempo de contaje por paso: 1 s
- Intervalo de barrido (20): 60 90~
A modo de ejemplo en las Figuras 4.3 y 4.4 se presentan los difractogramas de óxido de
níquefríl) y níquel metálico, y un catalizador con 1% en níquel (mediante la técnica de intercambio
iónico con nitrato de níquel), respectivamente, comprobándose en los dos primeros, que los picos
intensidades relativas que aparecen en los difractogramas, coinciden con los correspondientes a los
patrones de difracción de óxido de níquel (II) y níquel metálico. Para el caso del catalizador con 1%
de níquel debido a la pequeña cantidad presente del mismo en el catalizador y la disminución en
la intensidad de los picos motivada por la presencia de la montmorillonita (material amorfo), no
se observan los correspondientes al níquel.
4.3.2 Absorción atómica.
La cantidad total de metal hidrogenante en el catalizador se determina mediante absorción
atómica (Thtnas y col., 1988). Para ello se utiliza un espectrofotómetro THERMO JARREL ASH
CORPORATION SMITH HIEFJJE/I 1 con haz simple, y corrección de fondo (Smith Hiefjje),
provisto de las lámparas adecuadas para cada uno de los metales. En todos los análisis, se utiliza
aire y acetileno como mezcla gaseosa para producir la llama, fijando los valores de intensidad,
energía de fotomultiplicación, longitud de onda y anchura de rendija, específicos para ellos (según
manual).
Las medidas se realizan en disoluciones acuosas, obtenidas por disgregación química del
catalizador con ácido fluorhídrico y diluidas hasta el intervalo de concentraciones requerido para
su análisis. La determinación de la concentración del metal en dicha muestr¿í requiere un calibrado
previo de absorbancias-concentraciones, a partir de disoluciones de concentración conocida, según
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Figura 4.3 Difractograma de óxido de níquel(II) y níquel metálico.
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la Ley de Lambert-Beer:
1
Absorbancia = log -~2 = KLC
1
siendo I~, la intensidad luminosa emitida por [a lámpara; 1, la intensidad luminosa emergente a la
salida del medio absorbente (llama); K, una constante que depende de las condiciones
experimentales y del propio material absorbente (coeficiente de extinción); L, espesor del medio
absorbente y C, concentración. Para una mayor exactitud de las medidas realizadas, previamente
a cada análisis, se realiza un calibrado del aparato.
Mediante el mismo procedimiento, también se utilizó esta técnica con objeto de determinar
el contenido en aluminio de cada zeolita.
4.3.3 Microscopia electrónica.
La microscopia electrónica es útil principalmente para la investigación de la topografía de la
superficie y los cambios producidos por la sinterización, transiciones de Ibse y deposición de
material extraño. Permite asimismo la determinación directa de la forma, distribución de tamaño
y localización de componentes específicos como las partículas metálicas sobre catalizadores
soportados, motivo por el cual se ha utilizado en esta investigación.
i) Microscopia electrónica de barrido
Se ha empleado la microscopia electrónica de barrido (SEM), mediante la cual la superficie
de la muestra es barrida punto a punto por un haz de electrones concentrado a 5-20 nin. Pueden
utilizarse las diversas interacciones entre dicho haz y la muestra sólida para producir una imagen
usando el detector apropiado.
Las medidas se realizaron con un microscopio de barrido JEOL modelo JSM-6400, con un
poder de resolución de 35 Á. Las imágenes fueron obtenidas mediante un detector de electrones
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secundarios del tipo Evehart-Hornley. Las condiciones en que se tomaron las microfotografías
fueron: corriente de emisión de 100 ~A producida por filamentos de Wolframio y un potencial
acelerador de 20 kV. La composición de los distintos elementos encontrados en las muestras se
determinó mediante una microsonda electrónica de dispersión de energía (EDX) con una resolución
de 138 eV.
Debido a su baja conductividad eléctrica, las ¡nuestras fueron sometidas a una preparación
previa que incluía su metalización con baño de oro, utilizando un metalizador BALZERS SCDOO4
Sputter Coater, durante tres minutos, con una corriente de 20 mA y a una presión de 0,08 mbar.
u) Microscopia electrónica de transmisión
Las medidas de microscopia electrónica de transmisión (TEM) se realizaron con uíi
microscopio modelo JEOL JEM-2000 FX, con una resolución de 10 A en modo STEM, y dc 1 .4
a 3,1 A en modo TEM. El potencial acelerador utilizado fue de 200 Kv como máximo, pudiendo
llegarse a los 800.000 aumentos. El análisis elemental de las muestras se realizó mediante una
microsonda electrónica analizadora de rayos X, con una resolución de 138 eV.
A fin de dispersar las partículas a analizar, las muestras previamene molturadas, se
suspendían en etanol introduciéndose en un baño de ultrasonidos. A continuación se depositan en
una rejilla de cobre, de 2 mm de diámetro, recubierta de una capa de celulosa, Finalmente, una vez
evaporado el disolvente se introducían al microscopio.
4.3.4 Termogravimetría.
La termogravimetría es un análisis térmico que informa sobre la evolución del peso de una
muestra sólida en un determinado proceso, de forma continua y cuantitativa, mientras La
temperatura varía o se mantiene constante de forma controlada. En esta investigación se ha utilizado
para estudiar la estabilidad térmica de los catalizadores, determinar los cambios sufridos en éstos
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durante los distintos tratamientos térmicos a que se ven sometidos durante su preparación, y para
deternúnar la cantidad de coque en los mismos después de su utilización en reacción.
La instalación utilizada básicamente consiste en: una microbalanza (Modelo MK2, CI.
Electronics Limited) con un intervalo de medida dc 200-0,01 mg; un horno con tres zonas de
calefacción dc 810 w (Modelo TF3S,3/2, Severn Science Limited), conectado a una unidad de
control de temperatura con tres controladores de temperatura independientes; un ordenador para
la recopilación y tratamiento de datos, dotado de dos placas para la adquisición de la evolución del
peso y temperatura de la muestra (C.I. Mu]ticard 9731 y PCL-71 IS) y un sistema para el control
y medida del caudal de gases que circula por el portamuestras constituido por tres controladores
independientes de flujo másico (Modelo 5850TR, Brooks Instrument), electroválvulas y un
evaporador termostatizado, que permiten conducir mezclas de gases y/o vapor a la termobalanza.
El procedimiento de medida utilizado consiste en primer lugar en un pretratamiento de
secado, calentando la muestra hasta 120 0C en flujo de aire seco (Q= 100 Nml/min) manteniéndose
isotermo hasta obtener una medida constante del peso de muestra. A continuación. se comienza la
termogravimetria calentando, con velocidad constante, hasta la temperatura final deseada
manteniéndose constantes los flujos de gases utilizados.
En la Figura 4.5 se muestran los resultados obtenidos de una termogravimetría de una zeolita
sódica (Si/AI=30), en la forma pérdida de peso y derivada de ésta frente a temperatura dc la
muestra (curvas 1’G y DTG, respectivamente).
4.3.5 Desorción térmica programada.
La desorción térmica programada es una técnica que permite determinar el número, tipo y
fuerza de los centros activos presentes en. la superficie de un catalizador por medida de la cantidad
desprendida de un compuesto, previamente adsorbido a diferentes temperaturas. En esta
investigación se ha utilizado para caracterizar los centros ácidos del catalizador utilizando amoniaco
como molécula sonda, el cual tiene carácter básico y es accesible a los microporos de la zeolita.










Figura 4.5 Termogravimetría de NaZSM-5.
Para la realización de los análisis se utilizó un equipo (Modelo TPI)/TPR 2900 Analyzer,
Micromeritics) que consta de un sistema de control de temperatura de las lineas de gases, detector
de conductividad térmica y válvulas de gases; un sistema de control de temperatura del horno de
calefacción; medidores de flujo; panel de control de presión y flujo de gases y un loop calibrado
para la inyección controlada de distintos gases o vapores en la muestra.
El procedimiento utilizado consiste en desgasificar previamente la muestra con un flujo de
helio, calentando la ¡nuestra hasta 5500C con una velocidad de calefacción de 15 0C/min y
manteniéndola a esa temperatura 30 minutos. A continuación se enfría hasta 200 0C. temperatura
a la cual se hace pasar a través de la muestra una corriente de amoniaco durante 15 minutos, para
saturaría. Posteriormente se mantiene la muestra en flujo de helio a 200 0C dtírante una hora, a fin
de eliminar el amoníaco debilmente retenido en la muestra (fisiadsorbido). Por último se comienza
la desorción (TPD), calentando la muestra en el mismo flujo de helio hasta 550 0C, con una
velocidad de calefacción de 15 0C/min, manteniéndolo a esa temperatura durante 30 minutos. Las
cantidades de amoniaco desorbidas, en esta última etapa, a cada temperatura se miden
continuamente en un detector de conductividad térmica. Dichas cantidades combinadas con el fitetor
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estequiométrico y la temperatura a la que se produce permite obtener el número y la fuerza de los
centros activos. En la Figura 4.6 se muestra la curva de desorción térmica (TPD) de amoníaco
realizado a una zeolita HZSM-5 (Si/Al =30).
Las ¡nuestras de catalizadores que contenían níquel, se reducían previamente en la misma
instalación en flujo de hidrógeno a 500 0C.
4.3.6 Reducción térmica programada.
El principio de la reducción térmica programada (TPR) es muy similar al TPD, excepto que
sobre el catalizador fluye un gas reductor diluido (15 % hidrógeno, 85% de argón), en lugar de una
gas portador inerte. La muestra se calienta a velocidad constante y el consumo de gas reductor se
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Figura 4.6 TPD de amoníaco de HZSM-5.
Pág. 78 HIDROI5OMERIZACION DE ~-PARAEINASCON CATALIZADORES TIPO ZEOlITA
presentes sobre la superficie catalítica, se obtienen uno o más máximos del consumo de gas
reductor a temperaturas características. Esta técnica se ha utilizado para determinar temperaturas
de reducción y comparar la facilidad de reducibilidad de la fase metálica en distintos catalizadores.
El aparato utilizado para realizar las medidas de TPR es el mismo que el descrito en el
apartado anterior. El procedimiento utilizado consiste en efectuar una desgasificación previa del
catalizador en flujo de argón calentando la muestra hasta una temperatura de 550 0C. con una
velocidad dc calefacción de 15 0C/min, manteniendola durante 30 minutos. A continuación se
enfría hasta temperatura ambiente y se sustituye el flujo de argón por la mezcla hidrógeno-argon
iniciando la calefacción con una velocidad de 10 0C/min hasta 500 0C. registrándose continuamente
el consumo de hidrógeno en la corriente gaseosa que abandona la muestra.
En la Figura 4.7 se presenta a modo de ejemplo la curva de reducción térmica (TPR) de un
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Figura 4.7 TPR de catalizador NiHZSM-5/Mont (1% níquel).
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4.3.7 Espectrofotometría infrarroja.
Esta técnica analítica se ha utilizado para determinar la naturaleza del coquc depositado sobre
catalizadores desactivados. El análisis se ha realizado con un espectrofotómetro infrarrojo con
transformada de Fourier modeto ET-IR NICOLET 5lO-P.
4.4 PROCEDIMIENTO.
4.4.1 Variables de operación.
En cada experimento se fijaron y midieron las siguientes variables:
Catalizador
Masa, W
Tiempo de utilización, tL (h)
Diámetro <le partícula. D~ (pm)
Composición
Relación atómica Si/Al de la zeolita, Si/Al
Porcentaje de zeolita. WZ (peso)
Porcentaje de metal, WM. (peso), donde Me: Ni o Pt
Condiciones de aglomeración:
Forma catióníca de la zeolita, Cat
Temperatura de calcinación, T01 (0C)
Tiempo de calcinación, t~
1 (h)
Función metálica:
Técnica de introducción, Tec
Precursor, Pre
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(‘antidad de n-Parafina alimentada, M y m (moles y peso, respectivamente)
Relación ~‘atalizador/n-Parafina, W/M (gramos/mol)
Relación molar I-Iidrógeno/n-Parafina. H/M (moles/moles)
Velocidad de agitación, N (rpm)
En primer lugar se procedía a la reacción de reducción del catalizador y posteriormente a la
de hidroisomerización con los valores correspondientes de las variables
4.4.2 Reacción de reducción del metal en el catalizador.
En primer lugar se cargaba el reactor (lecho fijo) con una cantidad de catalizador
comprendida entre los 4 y 12 gramos (a fin de evitar que se produzcan elevados perfiles axiales de
temperatura a lo largo del lecho), situando el termopar a un altura correspondiente al centro del
lecho catalítico. A continuación se conectaban las entradas y salidas de gas (1-1?) y se cerraba el
horno de calefacción.
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Se mantenía un flujo de hidrógeno de 500 Nml 112/min, para purgar la instalación, ajustándose
la válvula controladora de presión (BPR) hasta alcanzar la presión de operación deseada. En este
momento, se detenía el paso de gas y se comprobaba la ausencia de fugas, fijándose a continuación
el caudal de gas deseado con el controlador de flujo térmico.
Seguidamente se iniciaba la calefacción, a velocidad constante, con el fin de asegurar la
reproducibilidad de los experimentos, hasta la temperatura de reacción deseada. Una vez alcanzada
esta última se mantenían las condiciones durante el tiempo de reducción requerido, al término del
cual se desconectaba el sistema de calefacción, se abría el horno y se aumentaba el caudal de gas
para acelerar el enfriamiento del mismo.
4.4.3 Reacción de hidroisomerización.
Cargado el reactor (tipo cesta) con las cantidades deseadas de catalizador y de alimento se
cerraba herméticamente. A continuación, se hacía circular un flwjo de hidrógeno por el sistema de
reacción un tiempo suficiente como para asegurar el purgado del mismo. Llegado a este punto, se
comenzaba a llenar el reactor con un caudal de hidrógeno de 500 Nml/min, manteniéndose la
válvula reguladora de presión (BPR) y de seguridad cerradas, hasta una presión 10 atm inferior a
la deseada, momento en que se detenía la entrada de gas y se procedía a la comprobación de higas
de gas. Una vez comprobada su ausencia. se comenzaba la calefacción hasta la temperatura de
reacción y una vez alcanzada ésta se añadía el hidrógeno necesario para alcanzar la presión de
reacción, instante en el cual se iniciaba la agitación, tomándose este momento como inicio de la
reacción.
Transcurrido el tiempo de reacción deseado, se detenían la agitación y calefacción del reactor
procediéndose al enfriamiento del mismo con los sistemas instalados a este fin. El vaciado del
reactor sc efectuaba disminuyendo la presión mediante la válvula reguladora de presión (BPR),
haciendo circular los gases efluentes del reactor por un contador totalizador de gases y recogiéndose
finalmente en bolsas químicamente inertes, provistas de una válvula para la toma de muestras.
Eliminada la presión del reactor se abría el mismo y se recogía el producto líquido realizándose el
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análisis tanto de los líquidos como de los gases de reacción por cromatografía de gases, en las
condiciones que se indican en los apartados 9.1.1 y 9.1 .2 del apéndice, respectivamente.
En cada experimento, se medían las siguientes variables:
-. Temperatura ambiente, T~ (0C).
- Presión ambiente, ~a (mmHg).
- Volumen final de gases de reacción, VR (Nml).
— Peso de productos líquidos, m~ (g).
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5. RESULTADOS EXPERIMENTALES
Las tablas que se presentan a continuación resumen los resultados experimentales alcanzados,
indicándose las condiciones de preparación de los catalizadores, las condiciones de operación
empleadas en cada experimento, la distribución de productos del efluente del reactor, así como los
parámetros de reacción utilizados, definidos de la siguiente forma:
- Reacción con n-decano
- Conversión total, XT:
moles totales de n —C10 reaccionados
moles de n —C alimentados
100
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- Conversión hacia isómeros el n-decano. X1:
moles de n-C10 convertidos a
100
moles de n—C10 alimentados
- Selectividad a isómeros totales, ST:
5=T
moles de n —Cío trausfonnados en isómeros
moles de n—C10 reaccionados 100
- Selectividad a isómeros líquidos, S~:
8 --
moles de n-C10 transformados en isómeros líquidos
moles de. n -C1 reaccionados 100
- Selectividad a isómeros mayores de cinco átomos de carbono, S6:
moles de n —C10 transformados en isómeros de 6 ó más átomos de C
moles de n —C10 reaccionados
calculándose los correspondientes rendimientos, a partir de estas selectividades mediante la relación
= (X 8)/lOO.
- Reacción con n-paraflnas industriales:
- Rendimiento de la fracción de más de 21 átomos de carbono, R1,21
Peso de la fracción p21 100
5--6 100
Peso de parafina inicial
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- Rendimiento de isómeros en la fracción de más de 21 átomos de carbono, R<~1 +:
Peso de isómeros en
-P21 * —
Peso de parafina inicial
100
Rendimiento de hidrocarburos lineales en la fracción de más de 21 átomos de carbono,
Peso de lineales en P2, *
-P2 1*
Peso de parafina inicial
100
- Porcentaje de isómeros en la fracción de más de 21 átomos de carbono, i-P~21
Peso de isómeros en
Peso de P21
Grado de isomerización, 1:
100
% Peso de isómeros en P2~ + — % Peso de isómeros en parafina inicial
Peso de lineales en la parafina inicial
100
5.1 HIDROISOMERIZACION DE n-DECANO.
A fin de seleccionar un catalizador bifuncional de hidroisomerización y estudiar la influencia
Ir-
de las condiciones de operación, se realizó un estudio utilizando n-decano como materia prima.
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5.1.1 Experimentos previos.
i) Selección de las condiciones de operación.
Con objeto de determinar las condiciones de reacción para realizar el estudio del catalizador
se realizó una serie de siete experimentos variando las condiciones de operación (TR 250-290
0C,PR=20-S0atm, tR =2-9 h, W/M = 20-32 g/mol), con el mismo catalizador cuyo método
de preparación y composición se describe en el apartado 4.2.5 (Catalizador base).
Los resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en la Tabla 5.1.
u) Reproducibilidad de experimentos
Se realizó una serie de seis experimentos con el mismo catalizador (Catalizador Base) y
manteniendo constantes las condiciones de operacion.
Los resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en la Tabla 5.2.
5.1.2 Selección y preparación del catalizador.
i) Selección de las condiciones de aglomeración.
Se realizó una serie de cuatro experimentos variando la especie catiónica de la zeolita antes
de aglomerar y el tiempo de calcinación (Cat NaZSM-5, HZSM-5, t<
1 = 15/24/36). manteniendo
constante el resto de condiciones de preparación y composición del catalizador, así como las
condiciones de operación.
Los resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en la Tabla 5.3.
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u) Influencia de la técnica y precursor de níquel.
Se realizó una serie de cuatro experimentos con catalizadores preparados mediante dos
técnicas distintas (intercambio iónico -u-- e impregnación —im-). con dos precursores distintos en
cada caso (en u los complejos: NWH2O< y Ni(En)2* -ión trietilendiamina-, y en im nitrato de
níquel -NO3Ni6H0O- y acetilacetonato de níquel -AcNi-), con un contenido en níquel del 1%,
aproximadamente, manteniendo constante el resto de condiciones de preparación y composición del
catalizador, así como las condiciones de operación. Los resultados obtenidos y los valores de las
variables utilizadas se presentan en la Tabla 5.4.
Asimismo, se realizaron dos experimentos con dos catalizadores: uno de ellos preparados
mcdianíe las técnicas de intercambio iónico (Ni(H2O)Q~. 0,9%) e impregnación (NO3Ní6H2O,
0,9%) con un contenido total de níquel, WN¡ = 1,8%, y el otro preparado mediante impregnación
con NO3Ni6H2O con un contenido, WN¡ = 2,6%, manteniendo constantes el resto de condiciones
de preparación y composición del catalizador, así como las condiciones de operación. Los
resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en la Tabla 5.5.
Finalmente se realizaron dos experimentos con dos catalizadores preparados por intercambio
iónico con el complejo acuoso, Ni(H,O< , variando las condiciones de reducción (1 = 450 0C,
tr = 4 h, QH/W = 40 Nml/min g; y sin reducir), manteniendo constantes el resto de condiciones
de preparación y composición del catalizador, así como las condiciones de operación. Los
resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en la Tabla 5.6.
iii) Selección de las condiciones de calcínacion.




2 0—6 h) manteniendo constantes el resto de condiciones de preparación y composición
del catalizador, así como las condiciones de operación.
Los resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en la Tabla 5.7.
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iv) Influencia de la relación Si/Al.
Se realizaron tres experimentos con catalizadores preparados con zeolitas ZSM-5 de distinta
relación Si/Al (Si/Al 15, 30, 44) manteniendo constantes el resto de condiciones de preparación
y composición del catalizador, así como las condiciones de operación.
Los resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en las Tablas
5.7 (Exp. 7.4) y 5.8.
y) Influencia de la relación centros metálicos/centros ácidos.
Se realizó una serie de ocho experimentos variando el contenido en níquel (wN~ = 0-2,5 %)
manteniendo constantes cl resto de condiciones de preparación y composición del catalizador, así
como las condiciones de operaclon.
Los resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en las ‘Fablas
5.3 (Exp. 3.1), 5.4 (Exp. 4.1), 5.7 (Exp. 7.4) y 5.9.
5.1.3 Condiciones de operación.
i) influencia del tiempo de reaccion.
Se realizó una serie de cinco experimentos con el catalizador seleccionado, modificando el
tiempo de reacción (tR 2-6 horas) así como la relación catalizador a n—decano (W/M = 16-47
g/mol) de tal forma que el producto de ambos parametros permanezca constante ( (W/M)t1, = 96
g/mol Ii ). Además se realizó un experimento con el catalizador previamente utilizado en el
experimento 10.1 en las mismas condiciones de reacción pero con un tiempo de utilización de 2
horas.
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Los resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en la Tabla
5.10.
u) Primer diseño factorial de experimentos, 2~.
A fin de determinar la influencia de la temperatura, presión y relación W/M en la reacción
de hidroisomerización, se planteo un diseño factorial de experimentos a dos niveles, que implica
la realización del mínimo número de los mismos y que conduce a suficiente información sobre la
influencia de las variables en estudio.
Se realizó una serie de once experimentos, ocho de ellos según un diseño factorial de tres
dimensiones (TR, ~R y W/M) y tres de replicación del punto central, para un tiempo de reacción
de cuatro horas. Las condiciones seleccionadas para el punto central fueron: T~, 2900C; ~R, 50 atm
y W/M, 37 g/mol y los factores de escala: TR, 300C; ~R, 20 atm; W/M, 12 g/mol.
Los resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en la Tabla
5.11.
iii) Desactivación del catalizador.
Con objeto de determinar la influencia de la temperatura y presión de reacción en la
desactivación del catalizador. se realizó una serie de cinco pares de experimentos, manteniendo
constante la relación (W/M)tR para tiempos de reacción de dos y cuatro horas, variando la presión
y temperatura de reacción (¾ 260, 290, 320 0C; 2R = 30, 50, 70 atm). Los resultados
obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en las Tablas 5.10 (Exp. 10.3), 5.11
(Exp. ll.2y 1l.6)y 5.12.
A fin de determinar el tiempo de desaetivación en condiciones de baja y alta desactivación
determinadas anteriormente, se realizaron dos series de experimentos, de ocho (Serie A) y cinco
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(Serie B) respectivamente con las mismas muestras de catalizador, manteniendo constantes las
condiciones de reacción en cada una de ellas, modificándose el tiempo de utilización (IR = 3-24
h). Los resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en las Tablas 5.13
y 5.14.
Finalmente y con objeto de comparar los grados de desactivación obtenidos en ambas series
de desactivación se realizó un experimento de prueba con cada catalizador. Los resultados obtenidos
y los valores de las variables utilizadas se presentan en la Tabla 5.15.
iv) Segundo diseño factorial de experimentos, 22.
A fin de confirmar los resultados obtenidos en cl primer diseño factorial corregido con los
parámetros de desactivación, se planteó un nuevo diseño de dos variables a dos niveles. 22, para
un tiempo de reacción de dos horas y relación W/M 25 g/mol.
Se realizó una serie de siete experimentos, cuatro correspondientes al diseño y tres de
replicación del punto central. Se eligieron los mismos factores de escala y condiciones del punto
central que en el primer diseño.
Los resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en la Tabla
5.16.
5.2 HIDROISOMERIZACION DE PARAFINAS INDUSTRIALES.
Con objeto de estudiar la aplicación industrial del proceso de hidroisomerización se utilizó
como materia prima una parafina suministrada por Rcpsol Petróleo SA., denominada PWI~. con
un contenido en parafinas lineales de 88% en peso, y una distribución de hidrocarburos
comprendida entre 21 y 40 átomos de carbono.
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En primer lugar y con objeto de determinar la ausencia de craqueo térmico en la
hidroisomerización de la parafina, se realizó un experimento sin catalizador no obteniéndose
conversión de la misma.
5.2.1 Catalizador de níquel (NIHZSM-5/Mont.).
Se realizó una serie de siete experimentos con la parafina PWL y el catalizador de níquel
seleccionado anteriormente, modificándose las condiciones de operación (TR, Pí~, W/M y tE). Los
resultados obtenidos y los valores de las variables utilizadas se presentan en la Tabla 5.17.
5.2.2 Catalizador de platino (PtHZSM-5/Mont.).
A fin de determinar la influencia de la naturaleza de la función hidrogenante del catalizador,
se realizó una serie de seis experimentos modificando las condiciones de operación (TE, ~R, W/M
y tR). El catalizador utilizado se preparó de forma similar al seleccionado en esta investigación pero
sustituyendo el níquel por platino.
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TABLA 5.1
SELECCION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION
Catalizador: Base
EXPERIMENTO 1.1 1.2 1.3 1.4
CONDICIONES DE REACCION
Tk (0C) 250 260 270 290
~R (aUn) 20 50 20 20
tR (h) 9 2 8 6
W/M (g/rnol) 25 20 32 32
DISTRIIIUCION DE PRODUCTOS (% moles)
Hidrógeno 43,5 56,3 37,0 40,8
Hidrocarburos 56,5 43,7 63,0 59,2
Distribución de Hidrocarburos
rnetarn) 0,0 0,0 0,0 0,0
etileno 0.0 0,0 0,0 0,0
ÉtÁIO 0,0 0,0 0,0 0,0
propileno 0,0 0,0 *
propanO 0,5 0,5 0,6 2,5
í-buíanos+butenos 0,6 0,6 0.6 2,6
u-butano 1,1 0,7 1,2 4,4
i-pentaiios-t-pentenos 0,7 0,3 0,7 2,6
n-pentano 1,6 0,7 1.8 4,6
i-hexanos+hexcnos 0.8 0,3 1,2 2 ‘>
o-hexano 1.4 0,5 1,8 ~
i-heptaoos+heptenos 0.7 0,2 1,1 1,7
n-lícptano 0,7 0,2 1,1 1,3
i—OctaíIos ±octenos 0,4 0,1 0,8 1 , 1
o—octano 0,3 0,1 0,? 0,8
í-nonanos+noncnos 0,2 0,0 0,7 1,2
unonano 0,3 0.1 0,6 0,6
í-decanos-i-decenos 0,6 0,2 1,5 1,6
u-decano 900 95,6 85,7 69.9
PARAMETROS DE REACCION (% moles)
6,2 2,3 9,7 19,5
0,6 0,1 1,5 1,7
67,4 62,0 70,2 76,9
64.8 57,0 68,6 71,1
45.9 32,9 55.1 45,9
* Valor no significativo
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TABLA 5.1 (Continuación)
SELECCION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION
Catalizador: Base
EXPERIMENTO 1.5 ¡.6 1.7
CONDICIONES DE REACCION
~R <
0C> 290 290 290
~R (atol> 20 50 50
t, (It 9 6 3
W/M (g/inol) 32 32 32
DISTRIBIJCION DE PRODUCTOS (% moles)
Hidrógeno 41,9 62,5 61,3
1-1 idrocarburos 58,1 37,5 38,7
Distribución dc Hidrocarburos
metano 0,0 * 00
e.u ¡erío 0,0 0,0 0,0












o-pentano 4,2 5,8 5,2
1-hexanos +hc-xenos 2,1 3,1 2,7
n-hcxaoo 2,4 3,2 3,3
-heptanos+ heptenos 1,5 2,5 2,3
aheptano 1,2 t,5 1,5
í-octanos -4—octenos 1,3 2,2 1,8
noCtinlo 0,7 0,8 0,7
-líeflaflos + nonenos 1,3 2,0 1,3
n-nonano 0,6 0,6 0,5
1-decanos +deccnos 2,5 3,0 4,4
u-decano 69,3 58,0 66,9





8, 48,8 53,2 49,7
* Valor no significativo
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Condiciones de reacción: TR — 2900C tk = 3 h ~R 50 aUn W/M 32 g/mol
EXPERIMENTO 2.1 2.2 2.3
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (% moles)
Hidrógeno 60,0 58,4 63,2
Hidrocarburos 40,0 41,6 36,8
Distribución dc Hidrocarburos
metano 0,0 t 0,0
etileno 0,0 0,0 0,0
etano 0,0 0,0 0,0
propileíío 0,0 0,0
propano 3,4 3,7 3.5
ibutanos +butenos 3,8 4,0 3.8
íi-butano 6,3 6,8 6,3
1-pentanos +pentenos 3,5 3,8 3,4
o-pentano 6,0 6,4 5,9
,-hexanos±hexenos 3,3 3,4 3.1
n-hexaiio 3,7 3,9 3,6
i-heptanos +hcptenos 2,5 3,0 2,5
n-lieptano 1,7 1,7 1,6
1-octanos +-ocíenos 2,0 2,> 2,0
o-ocÉano 0,8 0,8 0,7
-nonanos + nonenos 1,6 1,7 1,6
n-nonano 0,5 0,5 0,5
i-decanos ±decenos 1,8 1,9 1,4
u-decano 58,9 56,1 60,1
PARAMETROS DE REACCION (04 moles)
Xl- 27,6 29,9 26,4
1,6 1,8 1,1
ST 80,1 80,9 80,2
78,7 79,4 78,3
47,7 48,2 46,8








0C (9 3 h ~R = 50 atm W/M 32 g/mol
EXPERIMENTO 2.4 2.5 2.6
DISTRfltUCION 1)1? PRODUCTOS (% moles)
Hidrógeno 59,8 55,3 56,0
II idrocarburos 40,2 44,7 44,0
Distribución de Hidrocarburos
oictano 0,0 * *
etileno 0,0 0,0 0,0
etano 0,0 * *
píopilcoo 0,0 * 0,1
propano 3,2 4,9 4,8
-bií(anos + bu ¡en os 3.8 3,8 3,7
o-butano 6,4 7,3 7,1
¡-pentanos -F-pcntenos 3,6 3,7 3,5
a -pentano 6,2 6,2 6,1
i-hexanos +hexcoos 3,3 3,2 3,0
o-ltexaoo 3,8 3,7 3,5
i-hcptanos 1- hcptenos 2,5 2,4 2,2
íí-hcptano 1,? 1,5 1,4
loctanos 1-ocíenos 1,9 1,8 1,7
o -octano 0,8 0,6 0,6
í-nonaOOs+ nonenos 1,4 1,4 1,3
o-nonalio 0,5 0.4 0,4
i-decanos +deccoos 1,3 1,4 1,6
o-decano 59,7 57,7 59,1
PARÁMETROS I)E REACCION (% moles)
26,7 28,1 27,0
0,9 1,7 1,9
Sí 79,5 77,6 77,4
5, 77,7 74,2 74,5
5<, 45,6 44,7 44,4
* Valor no significativo
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TABLA 5.3
SELECCION DE LAS CONDICIONES DE AGLOMERACION
Catalizador:
Funciones: Si/Al = 30
WNi = 0,25% Tec = ji Pre
T~. =4000C t~, =4h
Reducción: Tr = 4000C tr = 2 h Q,
1/W = 20 Nml/ínin
Condiciones de reacción: ~ 290
0C h — 3 h ~R = 50 atín W/M = 29 g/rnol
EXPERIMENTO 3.1 3.2 3.3 3.4
CONDICIONES DE ACLOMERACION
Forma catiónica zeolita (Cat) NaZSM-5 1-IZSM-5 NaZSM-5 NaZSM-5
í~ (li) 15 15 24 36
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (04 moles)
Hidrógeno 53,5 56,8 54,4 63,2
Hidrocarburos 46,5 43,2 45,6 36.8
Distribuciño (le Hidrocarburos
metano * * *
etilení> 0,0 0,0 0.0 0,0
ctaoo * * *
propileno * * -t 0,1
propano 4,0 4,0 3,5
i-butanos±buteoos 4,3 4,2 3,6 3.4
n-butaoo 5,9 6,5 6,5 6,2
i-pcntanos+penteoos 4,9 4,5 3,3 3,9
o-pentano 5,5 5,9 6,1 6,1
i-hexanos±hexenos 4,1 3,8 2,9 3,0
o-hexano 3,9 3,8 3,7 3,7
i-lieptanos±hcptenos 2.6 2,4 3,4 2,3
o-1ieptano 1,7 1,6 1,6 1,6
i-octanos+ octenos 1,9 1,8 1,6 1,7 1
u-octano 0,1 0,? 0,7 0,7
i-nonanos+ooncnos 1,6 1,4 1,2 1,3
n-nooano 0,4 0,4 0,4 0,4
i-decanos+decenos 1,6 1,6 1,2 1,3
n-decano 56,9 57,3 60,1 60,8 1
PARÁMETROS DE REACCION (04 moles)
¾ 29,4 28,9 26,5 26,0
X 1,9 1,9 lA 1,5
88,0 84,6 78,8 78,6
5, 85,1 80.9 77,1 73,1
~6 49,0 47,1 46,9 44.6
* Valor no significativo
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TABLA 5.4













50 atm W/M = 31 g/mol
EXPERIMENTO 4.1 4.2 4.3 4.4j
CONDICIONES INTRODUCCION DEL NIQUEL
Técnica introducción (Tee) lnterc. Intere. lmpreg. lmpreg.




Contenido en níquel <‘~N’ %) 1,04 1,01 0,92 0,94
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (% moles)
Hidrógeno 52,3 58,1 64,9 60,6
Hidrocarburos 47,7 41,9 35.1 39,4
Distribución dc Htdrocarburos
metano 0,4 * 0,0 0,0
etiltillO 0,0 0,0 0,0 0,0
COlor) * 0,0 0,0
propileno 0,0 * 0,0 0,0
propano 2,8 3,7 0,9 1 7
1-butanos + butenos 4,2 3,7 0,8 1,4
o-butano 8,9 6,7 1,2 2,3
1-pentanos +peneoos 7,1 3,4 1,0 1,5
o-pentano 11,9 6,3 1,1 2,2
i-hexanos+ hexenos 7,1 3,1 0,9 1,2
o-hexano 8,2 3,8 0,8 1,4
1-hepíanos+ heptenos 5,0 2,4 0,5 0,8
oheptano 3,3 1,7 0,3 0,6
í-octanos toctenos 2,8 1,9 0,1 0,3
n-octano 1 ,0 0,7 0, 1 0,2
í-nonanos -i-nonenos 1,8 1,5 0,2 0,1
n-nonano 0,5 0,4 0. 1 0,1
1-decanos +decenos 2,5 1,4 1,0 07
o-decano 32,6 59,2 91,1 85,4
PARÁMETROS DE REACCION (04 moles)
53,9 27,3 5,1 8,2
3,4 1,6 0,9 0,7
Sr 79,4 77,2 87,1 78,0
78,3 73,9 84,7 74,2
Sr, 49,9 45,5 52,2 39,9
* Valor no significativo
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TABLA 5.5
SELECCION DE LA TECNICA Y PRECURSOR DE NíQUEL
Catalizador:
Aglonzeracion: t~ = 15 h Ca> = NaZSM-5
Funciones: Si/Al = 30
T~=4OO
0C t~ =4h
Reducción: 4000C tr = 2 h Q
0/W = 20 Nml/min
Condiciones de reacción: TE = 290
0C >R = 3 h ~R = 50 atm W/M = 32 g/mol
EXPERIMENTO 5.1 5.2
CONDICIONES INTRODUCCION DEL NíQUEl.





Contenido de níquel (wN,, 91) 2,6 1,8









¡-butanos +butenos 0,2 1,0
n-butaoo 0,4 1,5




i-hcptaoos +hcptenos 0,3 0,6
n-heptaoo 0,1 0,5
í-octanos ±octenos 0,0 0,1
n-octano 0,0 0,1










* Valor no significativo
5. RESULTADOS EXPERIMENTALES
TABLA 5.6













tg = 3 h
Pre = (Ni(H=O)
6)í*






1</W, Nml/min g) 40
Tiempo <tv, fi) 4
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (% moles)












-hexanos ±hexeno.s 2,4 5,0
n-hexano 3,1 5,5
iheptarios ±heptenos 18 3,8
o—heptano 1,4 2,3
i-oclanos +octenos 1,4 2,6
n-oc(ano 0,6 0,9












H¡DROISOMERIZACIOJ9 DE a-PARAFINAS CON CATALIZADORES TIPO ZEOLITA
SELECCION
TABLA 5.7



















= 50 aUn W/M = 31 g/mol
EXPERIMENTO 7.1 7.21
CONDICIONES DE CALCINÁCION
Temperatura (Te,, 0C) 150 275
Tiempo (y, fi) 4 4
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (04 rnole.s)
Hidrógeno 58,6 63,3 56,1
Hidrocarburos 41,4 36,7 43,9
Disiribiícióo de Hidrocarburos
ITtCtaOO * 0,0 *
etileno 0,0 0.0 0,0
etano 0,0 0,0 *
propileno 0,0 0,0 *
propano 4,9 1,8 3,7
-butanos -t-butenos 3,7 1,4 4,6
o-butano 6,0 1,9 8.4
i-pentaoos ±pentenos 3,8 1,3 53
n-penhano 5,1 1,7 8,4
i-hexaoos + hexenos 3,0 1,3 4,7
n-heXaoo 3,3 1,3 5,4
i-hcp¡anos +hepteoos 2,0 0,7 3 6
o-lieptano 1,3 0,5 2,3
i-octaoos -f-octcnos 0,8 0,1 2,5
o-octaoo 0,4 0,1 0.9
i-nonanos+ nonenos Q,4 * 1,7
n-nonano 0,2 0,1 0,5
i-decaoos ±decenos 1,1 0,8 1,9
u-decano 63,9 87,1 45,9
PARÁMETROS DE REACCION (04 moles)
Y 22,4 7,1 39,5
1,3 0,8 2,4
ST 79,6 82,2 81,3
75,0 80,2 80,7
39,2 42,1 48,2


























EXPERIMENTO 7.4 7.5 7.6
CONDICIONES DE CALCINACION
Temperatura (tj, 0C) 400 550 550
Tiempo (t~
2, fi) 4 4 6
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (04 moles)
Hidrógeno 52,9 47,0 47,6
Hidrocarburos 47,1 53,0 52,4
Distribución dc Hidrocarburos
metano 0,1 0,3 0,2
etileno 0,0 0.0 0,0
etano 0,1 0,2 0,1
propíleno 0,0 0.0 0,0
propano 3,8 5,1 4,1
1-butanos + butenos 4,6 5,3 4,9
ii-butano 9,4 10,4 10,5
i-pentanos+pentenos 6,4 6,6 6,7
o-pentano 10,6 10,5 12,0
i-hexaoos +hcxenos 5,9 6.1 6.1
n-hexano 6,8 6,6 7,6
i-hepaoos+heptenos 4,5 4,4 4,4
n-hept¡mo 2,9 2,9 3,1
i-octanos+ octenos 3,2 2,6 2,6
o-octano 1,1 1,0 1,1
í-nonanos 4-nonenos 2,1 1,9 1,7
n-nonano 0,6 0,5 0,5
i-decaoos +dcccnos 2,7 2,4 2,1
u-decano 35,1 33,2 32,2
PARÁMETROS DE REACCION <04 moles)
XI 51,0 524 53,7
3,6 3,4 3,0
80,6 79,8 76,4
5, 78,2 77,2 74,8
50.3 47,3 45,3
* Valor no significativo
Pág. 103
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TABLA 5.8
INFLUENCIA DE LA RELACION Si/Al
Catalizador:
Aglomeración: t~ = 15 h Cat = NaZSM-5
Funciones: Tee = u Pre = (Ni(HíO>óV*
= 4000C y 4 fi
Reducción: T~ = 400W y = 2 fi Q
11/W = 20 NmI/mio
Condiciones de reacción: TR = 290W tk 3 ~ = 50 atm W/M = 32 g/mol
EXPERIMENTO 8.1 8.2
RELACION Si/Al
Relación Si/Al 15 44
Contenido en níquel (WN~, 91) 0,95 0,92









í-htíranos -+-buteoos 4,0 6 6
u-butano 9,0 11,2
í-pentaoos +pentenos 5,5 6,6
n-pentano 10,0 9,0
-hexanos +bexenos 5,2 s.l
o-hexano 6,0 4,9
í-heptanos +heptenos 4,1 3,5
o-heptano 2,5 1,9




í-decanos ±decenos 2,9 1,7
u-decano 39,5 38,1






* Valor no significativo
5. RESULTADOS EXPERIMENTAI.ES
TABLA 5.9















Ir = 2 fi
IR = 3 fi
= 20 Nml/min
= 50 aUn W/M = 32 glmol
EXPERIMENTO 9.1 9.2 93
RELACION CENTROS METÁLICOS/ÁCIDOS
Contenido de níquel (wN,, %) 0,00 0,75 1,10
I)ISTRIBUCION DE PRODUCTOS (04 moles)
Hidrógeno 64,9 64,1 47,7
Hidrocarburos 35,1 35,9 52,3
Ijistribución de Hidrocarburos
metano * 0,0 0.4
etileno 0,0 * *
etano (1,0 * 0,2
propí eno * 0,1 0,1
propano ú,5 3,5 4,5
i-butanos -Y butenos 3,5 3,6 5,4
o-butano 6,0 6,4 10,8
i-pentauos ±pcntenos 3,0 3,4 7,3
¡í-pentano 5,3 6.0 11,5
ibexanos +hexenos 2,7 3.0 6,5
n-hexar¡o 3,2 3.6 7,1
i-heptanos +fieptenos 2,0 2.3 4,7
n-heptano 1,4 1.6 2,9
i-octaíios +octeoos 1,5 1,8 3,0
u-octano 0,6 0.7 1,0
í-nonanos +nonenos 1,2 1.4 2.4
n—nonano 0,4 0.4 0,5
i-decanos +decenos 1,4 1.4 3,1
n-decano 64,3 60.,? 28,6
PARÁMETROS DE REACCION (04 moles)
XT 23,1 26,1 58,1
1,6 1,6 4,4
ST 78.3 78,9 81,4
76,5 77,0 79,8
44,9 46,1 49,5
* Valor no significativo
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INFLUENCIA DE
TABLA 5.9 (Continuación)















tcQ = 4 fi
tr = 2 fi
LR = 3 fi
= 20 Nml/min
= 50 atni W/M
EXPERIMENTO 9.4 9.5 1
RELACION CENTROS METÁLICOS/ÁCIDOS
Contenido de níquel (wN,, 91) 1,50 2,48









ibutanos + buteíios 5,4 5,6
n-butano 9,3 8,8
i-pentanos +pentenos 6,0 5,3
n-pentano 9,7 8,5
i-fiexanos -1-fiexenos 5,0 5,1
n-hexano 5,8 6,5
i-heptanos +heptenos 3,8 3,0
n-líeprano 2,4 2,6
i-octanos +octenos 2,7 1,0
n-octano 1,0 0,4
í-nonanos ±nonenos 2,1 0,5
n—nonano 0,5 0,3
i-decanos + decenos 2,3 3,2
u-decano 39,2 41,3






* Valor no significativo
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TABLA 5.10
INFLUENCIA DEL TIEMPO DE REACCIÓN
Condiciones de reacción: T~ = 290W P~ = SO atni W/M t~ = 96 g/mol fi
EXPERIMENTO 10.1 10.2 10.3
CONDICIONES DE REACCION
Tiempo de reacción <tu, fi) 2 3 4
W/M (g/mol) 47 32 24
Tiempo de utilización (t,, fi) O O O
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (% moles)
II idrogelio 62,0 49,3 58,4
Hidrocarbríros 38,0 50,7 41,6
Distribución de Hidrocarburos
metano 0,8 0,1 0,1
etileno 0,0 0,1 0,0
etano 0,4 0,2 0,1
propileno 0,0 0,0 *
propano 8,6 4,0 5,7
i-butanos+butenos 5,6 4.9 5,4
tI-butano 13 6 9,8 9,2
í-pentanos + pentenos 8,7 6,2 5.2
o-pentano 15,1 9,9 8,3
i-fiexanos + hexenos 7,5 5,4 4,4
u-hexano 9,0 6,0 5,0
iheptanos ±1ieptenos 5,1 3,9 3,3
u-fieptano 3,2 2,4 2,1
i-oclanos +ocíenos 2,8 2,7 2,2
II-octano 0,9 0.9 0,8
í—ííonanos ±nonenos 1,9 1.8 1,4
n-¡Ionano 0,4 0.5 04
decanos + decenos 2,3 2.0 2,0
li decanO) 14,1 39,1 44,6
PARÁMETROS DE REACCIÓN <% moles)




~6 42,8 47,2 44,1
* Valor no significativo
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TABLA 5.10 (Continuación)
INFLUENCIA DEL TIEMPO DE REACCIÓN
Condiciones de reacción: T~ = 290W P~ = 50 atm W/M IR = 96 g/mol fi
1 EXPERIMENTO 10.4 10.5 10.6
CONDICIONES DE REACCION
Tiempo de reacción (t,<, fi) 5 6 2
W/M (glmol) 19 16 47
Tiempo dc utilización (t<, .10 0 0 2
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (04 ínoles)
Hidrógeno 48,3 45,0 70,8




etano 0,1 * 0,2
propiíe¡ío 0.0 $ 0,0
propano 5,5 4,9 5,5
í-butanos ±butenos 4,4 4,3 5,4
n—butano 10,1 7,4 12,2
i-pcníanos +pentcnos 5,0 3.8 7,0
n-peníano 9,5 6,4 12,0
-fiexanos +hexenos 4,3 3,3 6,3
n-fiexano 5,8 3,8 7,0
i-fieptanos +heptenos 3,0 2,5 4,5
n-fieptano 2,3 1,6 2,6
i-octanos -Foctenos 1,8 1,9 2,8
n-octano 0,7 0,8 0,9
í-nonanos -1-nonenos 1.3 1.4 1,9
n-nonano 0.4 0,4 0,4
i-dccanos + decenos 1,8 1,7 2,0
n-decano 43,4 55,8 29,4




st 70,4 78,5 76,1
40,6 44,9 45,6
* Valor no significativo
5. RESULTADOS EXPERIMENTALES
TABLA 5.11
PRIMER DISEÑO FACTORIAL DE EXPERIMENTOS 2~
Cond¡ciones de reaccíon: T1< = 320
0C
= 4h t< = Cli
EXPERIMENTO 11.1 11.2 11.3 11.4
CONDICIONES I)E REACCION
Presión (PR, atni) 70 70 30 30
W/M (g/mol) 49 25 49 25
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS <04 moles)
Hidrógeno 67,2 54,6 49,0 39,7
Hidrocarburos 32,8 45,4 53,0 60,3
Distribución de Hidrocarburos






etanO 1,6 * 0,2 0,2
propileno 0,0 0,0 0,1 0,1
propano 15,3 3,9 4,4 5,8
i-brítanos +butenos 6,7 5,4 4,4 4,5
n -buíano 14,3 32,5 9,4 8,6
-pentanos + penteflos 12,1 7,6 5,2 4,4
n-pentano ¡3,5 11,9 9,1 7,3
i-ficxanos+hexenos 10,2 6,4 5,3 4,0
o-hexano 5,3 6,4 5,3 4,2
i-heptanos -1-hepíenos 6,5 4,5 3,9 2,8
íí-lieptano 1,2 2,3 2,0 1,6
i-ocíanos +octenos 4,6 3,0 2,8 1,7
o--octano 0,3 0,8 0,8 0,6
-nonanos+nonenos 3,7 2,5 2,2 1,3
n-nonano * 0,3 0,4 0,3
i-decanos +decenos 2,3 2,1 2,0 1,2
n-dccano 0,9 30,3 42,0 51,0
PARÁMETROS 1W REACCION (04 moles)
98,3 55,8 43,0 33,2
4,2 3,0 2,7 3,5
st 91,1 82,7 83,1 78,3
st 84,0 82,0 79,3 76,3
5<, 53,6 48,6 50,7 43,3
* Valor no significativo
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TABLA 5.11 (Continuación)
PRIMER DISEÑO FACTORIAL DE EXPERIMENTOS 2~
Condiciones de reacción: TR = 260 0C
tR=4fl t =Oh
EXPERIMENTO 11.5 11.6 11.7 11.8
CONDICIONES DE REACCION
Presión (~R ami) 70 70 30 30
W/M (g/mol3 49 25 49 25
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS <% moles)
Hidrógeno 71,3 57,3 50,8 43.4
Hidrocarburos 28,7 42,7 49,2 56,6
Distribución de Hidrocarburos
metano * 1,0 0,3 Oil
etileíio 0,0 * *
etano 0,1 0,4 0,1 (1.1
propileno 0,0 * 0.0 0,0
propano 4,1 6,7 5.7 7.5
í-butanos +buíenos 4,4 5,2 5,1 4,6
u-butano 10,6 10,1 11,8 9 3
¡-pentanos -1-penlenos 12,1 5,1 6,> 4,0
n-pentano 19,8 9,8 12,4 7,9 1
í-fiexanos+ hexenos 13,1 4.4 5,5 3 3
u-hexano 13,8 6,9 S.l 50
í-fieptanos-1-fiepíenos 7,2 2,7 3.7 2 3
n-heptano 4,0 2,7 3,2 2,0
í-octanos+octenos 2,6 1,0 1.9 1
n-octano 0,7 0,6 0,9 0,6
1—nonanos -Y nonenos 1,5 0,6 1 ,3 0,8
n—nonano 0,2 0,3 0,5 0,4
í-deeanos + decenos 2,8 1,5 2.1 1,3
u-decano 3,1 41,0 31,2 49,5
PARÁMETROS DE REACCION (04 moles)
94,6 42,1 54,1 34,0
Xl 4,7 2,0 3,0 1.7
80,6 68,8 70,1 68,2
St 77,3 66,4 68,4 65,8
Ss 50,0 33,9 39,2 34,6
* Valor no significativo
5. RESULTADOS EXPERIMENTALES
TABLA 5.11 (Continuación)
PRIMER I)ISEÑO FACTORIAL DE EXPERIMENTOS 2~
Condiciones de reacción: 290 C ~R = 50 bar
t~=4h t<=0h
W/M 37 g/ínoi
EXPERIMENTO ¡1.9 11.10 11.11
í)ISTRII3UCION DE PRODUCTOS (04 moles)
Hidrógeno 60,7 61,3 60,1
Hidrocarburos 39,3 38,7 39,9
Distribución de Hidrocarburos
metano 0,7 0,4 0,6
etileno 0,0 0,0 *
etano 0.2 0,2 0,4
propileno 0,0 0.0 *
propano 4,6 4,8 6,4
i-buíano.s +butcnos 5,5 5,5 5,5
n-bu<ano 14,1 13.7 13.6
-penlanos -4-pentenos 8,4 8,3 8,2
u-pentano 15,0 14,3 14,5
ifiexanos±hcxenos 7,4 7,5 7.3
n-ficxano 8,7 8,3 8.3
-heptanos ±fleptenos 5,2 5,5 5,2
n-beptano 3,1 3,1 3,0
-octanos+ octenos 3,0 3.4 3,1
u-octano 1,0 1,0 1,0
1 -íiouanos + nonenos 2,2 2.4 2,1
[1-110 tlAflO 0,4 0.5 0,4
-decanos +decenos 2,5 2,5 2.2
u-decano 17,9 18,7 18,3
PARÁMETROS DE REACCION (% moles)
Y 71,4 70,4 70,4
4,0 3,9 3.2
76,7 78.7 76,3
5 75,3 76,9 73.6
5. 45,4 47,6 44,8
* Valor no significativo
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TABLA 5.12
DESACTIVACIÓN: INFLUENCIA DE LA PRESIÓN Y TEMPERATURA DE REACCIÓN
Condiciones de reaccíon: = 70 atm
O II
1 EXPERIMENTO 12.1 12.2 12.3 12.4
CONDIClONES DE REACCION
Temperatura (‘IR, 0C) 320 290 290 260
Tiempo (t
1~, fi) 2 2 4 2
W/M (g/mol) 50 50 25 50
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (04 moles)
Hidrógeno 71,1 84,9 61,3 77,1
Hidrocarburos 28,9 15,1 38,7 22,9
Distribución de Hidrocarburos
metano 0,8 0,! * O O
etileíio 0,3 0,0 0,0 0,0
etano 0,5 0,3 *
propileno * 0,0 1.1 0,0
propano 3,8 6,8 5.0 4.6
í-butanos+ butenos 5,0 6,4 5,7 4 6
n-butano 12,9 12,1 10,6 9,1
í-pcntanos -1-pentenos 11,1 8,5 6,8 12,6
u-pentano 15,0 12,7 lO,? 10,0
r-hexanos + hexenos 10,2 7,2 s,z 5 3
u-hexano 7,7 7,5 6,3 7
~-heptanos±heptenos 7,4 5,2 44 3,2
n-flcptano 2,6 2,9 2,5 2,6
i-oetanos-+ octenos 5,3 34 2,3 1,2
noctano 0,8 1,0 0,8 0.6
í-uonanos + nonenos 4,5 1,9 1,4 0,8
n-nonano 0,3 0,4 0,4 0 3
í-dceanos -1-decenos 3,8 2,5 2,0 2.0
ii-decano 7,9 21,5 34,9 35,8
PARÁMETROS DE REACCION <04 moles)
¾ 86,8 66,3 50,0 48.7
xl 6,0 3,8 2.8 2,8
90,3 82,1 80,5 86,9
5. 88,5 77,5 79,2 84,0
~6 59,3 46,6 44,5 36,5
* Valor no signilicativo
Y RESUI.TAnOS EXPERIMENTALES Pág. ¡¡3
TABLA 5.12 (Continuación)
DESACTIVACIÓN: INFLUENCIA DE LA PRESIÓN Y TEMPERATURA DE REACCIÓN
Condiciones dc reacción: T11 = 290
0C
t,, =0k
EXPERIMENTO 12.5 12.6 12.7 1
CONI)ICIONES DE REACCION
Presión (Pu, aím) 50 30 30
Tiempo (tR, fi) 2 2 4
W/M (g/mol) 50 50 25
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (04 moles)
Hidrógeno 77,5 63,8 49,1
Hidrocarburos 22,5 36,2 50,9
Distribución dc Hidrocarburos
ínetano 0,1 0,6 0,4
etileno 0,0 0,0 0,0
etano 0,2 0,2 0,!
propileno 0,1 “ *
propano 5,7 6,2 5,3
-butanos ±butenos 6,0 5,7 4,4
u-butano íl;7 11,5 8,2
í-pentanos ±pentenos 7,3 6,4 3,9
n-pentano 11.4 11,4 7,3
i-ficxanos+ hexenos 6,1 5,7 3,5
u-hexano 6,5 6.9 4,3
1 -fieptanos -1-heptenos 4,8 41 2,6
n-fleptano 2.6 2.8 1,8
-octanos +octenos 3,7 2,6 1,7
u-octano 1,0 lO 0.7
i-nonanos -f-noucnos 2,3 5 1,2
rí-nonano 0,5 0 5 0,4
<decanos+deeeuos 2,? 20 1,5
n-decano 27,4 309 52,4
PARÁMETROS DE REACCION (04 moles)
X r 59.2 54.2 32,3
3.8 29 1 8
~-1 82.4 76,0 75,7
St 79.3 72.6 73,7
48.8 42,8 42,2
* Valor no significativo
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TABLA 5.13
DESACTIVACION: INFLUENCIA DE TEMPERATURA Y PRESIÓN
(SERIE A: Alta desactivación)
Condiciones de reacción: = 320 0C 1’,, 30 atni W
= 3 fi
EXPERIMENTO 13.1 13.2 13.3 [3.4
CONDICIONES DE REACCION
Tiempo de utilización t~, (b) 3 6 9 2
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (04 moles)
Hidrógeno 53,0 59,0 59,0 Mt 1
Hidrocarburos 47,0 41,0 41,0 40,9
Distribución de Hidrocarburos
metano 0,2 0,1 * *
etileno * * * 0,0
etano 0,] * * 0.1
propileno 0,1 0,1 0,1 0,1
propano 2,3 2,0 3,0 2,7
1-butanos ±butenos 2,6 1,9 2,3 2,1
n-buraío 5,! 3,7 4,2 3,8
1-pentanos-I-pentenos 3,7 2,2 2,0
n-pentano 6,1 3,9 3,6 3,4
i-hexanos + fiexenos 4,1 2,6 2,3 2.2
n-liexano 4,0 2,4 2,1 2,0
i-heptanos +hcptenos 3,3 2,1 1,9 .9
u-heptano 1,7 1,0 0,8 0.8
1-Octanos +octenos
i
i~ 1,4 1,5 1,5
u-octano 0,7 0,4 0 3 0.3
1-nonanos+nonenos 1,3 0,7 0,9 1,0
n-nonano 0,4 0,2 (1,2 0,2
i-decanos+decenos 1,6 1,1 1,0 1,0
u-decano 60,9 74,2 73,6 75,1
PARÁMETROS DE REACCION (04 moles)
Xr 26,7 16,2 16,3 15,4
1,8 1,2 1.1 1,1
83,1 82,8 83,2 83,5
81,6 81,4 82,2 82,2
54,6 54,6 53,1 54.7





DESACTIVACIÓN: INFLUENCIA DE TEMPERATURA Y PRESIÓN
(SERIE A: Alta desactivación)
Condiciones de reacción: T9 320
0C P~< 30 atm W/M = 31 g/niol
tR 3 h
EXPERIMENTO [3.5 13.6 13.7 13.8
CONDICIONES DE REÁCCION
Tiempo de utilización t~, (fi) 15 18 21 24
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (% moles)
1-1 idrógeno 55,9 60,9 58,3 59,5
Hidrocarburos 44,1 39,1 41,7 40,5
Distribuciójí de 1-lidrocarburos
metano * * * *
clileno * * * *
etano * * * *
propilerlo 0,1 0,1 0,1 0,1
propano 1,5 2,0 1,7 1,7
1-butanos +butenos 1,4 1,7 1,6 1,3
n-butauo 2,7 3,2 2,8 2,3
i-peníanos + pentenos 1,5 1,6 1,5 1,3
n-pentano 2,8 3,0 2,6 2,3
i-fiexanos -i- fiexenos 2,0 2,1 20 1,7
n-flexauo 1,8 1,9 1,6 1,4
1-fleptanos -i- beptenos 1,5 1,5 4,5 4,3
n-heptaíío 0,7 0,7 0,6 0,5
í-octauos-4-octenos 0,7 0,7 0,7 0,6
n-oetauo 0,3 0,3 0,2 0,2
1-nonanos+ uouenos 02 * 0,2 0,1
iI—iíonaio 0,2 0,1 0,4 0,1
1-decanos +decenos 0,4 0,6 (3,6 0,7
u-decano 82,0 80,3 82,0 84,3
PARÁMETROS DE REACCION (% moles)
Xl- 10,5 11,4 10,5 9,0
0,4 0,6 0,6 0,6
5- 79,9 79,9 83,0 82,6
5 78,6 78,2 81,8 81,5
49,2 47,2 51,1 51,6
* Valor no significativo
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TABLA 5.14
DESACTIVACION: INFLUENCIA DE TEMPERATURA Y PRESIÓN
(SERIE 13: Baja desactivación)
Condiciones de reacción: T9 = 260
0C P~ = 70 a~ W/M = 3! g/ínoi
= 3 ~
EXPERIMENTO 14.1 14.2 14.3
CONDICIONES DE REACCION
Tiempo de utilización t(L, fi) 3 6 12
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (04 moles)
Hidrógeno 75,9 77,7 80,5
Hidrocarburos 24,1 22,3 19.5
Distribuciórí de Hidrocarburos
metano 0, 1 0<) 0, 1
etileno 0,0 0,0 tI,<3
etano 0,0 0,0 0,4
propileno 0,0 0,0 0,0
propano 4,> 2,7 2,4
¡-butanos -i- butenos 42 2,4 1,4
u-butano 7,6 S.l 3,5
í-pentanos +pentenos 5,0 3,2 1.7
ii-pentano 7,5 5,1 3,7
í-hexanos+ flexenos 4,3 2,5 1,6
n-hexano 4,9 3.4 2,5
í-heptanos+keptenos 3 1 4,9 1,2
n-fleptano 2,0 1 .4 1 .0
í-octanos±octcnos 1,8 1.0 0,4
u-ocÉano 0,6 0.5 0,3
í-nonanos +nonenos 1,0 0,5 0,2
n-nonano 0,4 0.3 0,2
í-decanos + decenos 1,8 t,6
u-decano 51,6 68,5 78,6
PARÁMETROS DE REÁCCION <04 mo!es)
XT 33,7 20,1 12,6
23 1,7 14
Sr 80,7 75,5 67,4
78,1 71,5 63,2
45,6 43,2 39,5
* Valor no significativo
5. RESULTADoS EXPERIMENTALES
TABLA 5.14 (Continuación)
DESACTIVACIÓN: INFLUENCIA DE TEMPERATURA
(SERIE 13: Baja desactivación)
Y PRESIÓN
Condiciones de reacción: = 260 0C P~ = 70 atm
= 3 fi
W/M = 31 g/mo!
EXPERIMENTO 14.4 14.5 1
CONDICIONES DE REACCION
Tiempo dc utilización ~ (fi) 15 18













1 -fiexanos + hexenos * 0,8
u—hexano 0,1 0,3
—fieptanos + beptenos * 0,1
íi—fieptano * 0,1
í-octanos +octenos * 0,0
u-octano * 0,0
í-nouanos +nouenos 0,0 0,0
n-uonaíío * 00
1-decanos +decenos 0,5 0,4
n-dceaíio 984 96,2






* Valor no significativo
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TABLA 5.15
DESACTIVACIÓN: TEST DE CATALIZADÓRES DESACTIVADÓS
Condiciones de reacción: ‘R = 290 0C P~ = 50 aUn W/M = 31 g/mol




Tiempo de utilización t~,(h) 27 21









i-brítanos +butcnos 0,0 1 .5
n—fiutaíío 0,0 3,2
í-pentanos ±pentenos 0.0 1.9
n-pentan.o 0 0 3.4
i-hexanos +hcxenos 0,0 2.0
íi—hexano 0,0 2,3
i-heptanos + heptenos 0,0 0,4
n-fieptano 0,0 0,6
i-octanos+ octenos 0.0 2.0
(11’ .9
n-octano
í-nonanos + nonenos 0,0 0 8
níbonano 0,0 0.2.
i-decanos +decenos 0,0 [.2
n-dccano 1(30,0 78,1






* Valor no significativo
5. REstJI:rADOs EXPERIMENTALES
TABLA 5.16
SEGUNDO DISEÑO FACTORIAL DE EXPERIMENTOS 22
Condiciones de reacción: W/M = 25 g/mol
t~=2fi t,=Ofl
EXPERIMENTO 16.> ¡6.2 16.3 16.4
CONDICIONES DE REACCION
Temperatura (TR, 0C) 320 320 260 260Presión (P
5, atm) 70 30 70 30
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (04 moLes)
Hidrógeno 77,5 39.7 78,3 54,2
Hidrocarburos 22,5 60,3 21,7 45,8
Distribución de Hidrocarburos
metano 0,1 * 0,0 0,0
etileno 0,0 * 0.0 0,0
etano * 0,0 0.0
propíleno 0,1 * * 0,0
propano 2,3 4,0 1,1 1,1
-butanos +butenos 0,6 4,4 1,2 1,2
n-but ano 1,> 6,8 2,2 2,3
-pentanos+ pentenos 2,5 4,3 1,2 1,2
n-plflítano 5,1 5,9 2.4 2,6
1-hexanos -I-l¡exenos 5,8 4,0 1,2 1,2
u-hexano 6,2 3,6 1,7 1,8
1-heptanos +heptenos 6,0 2,7 0,9 1,0
n-heptano 3,1 1,4 0,7 0,8
í-octanos+ octenos 4,9 1,7 0,5 0,5
ii-octano 1,3 0,6 0,3 0,4
inonanos +noncílos 3,8 0,8 0,2 0,3
fl-I3OJlaflO 0,7 0,3 0,2 0,2
i-decanos+decenos 3,3 1,2 0,7 0,8
n-decano 52,9 58,1 85,6 84,6
PARÁMETROS DE REÁCCION (04 moles)
37,0 27,7 8,5 9,2
3,9 1,4 0,6 0,8
86,8 85,9 72,4 71,6
5 84,1 84,5 70,5 69,7
76,5 46,7 43,2 43,2
* Valor no significativo
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TABLA 5.16 (Continuación)
SEGUNDO DISEÑÓ FACTÓRIAL DE EXPERIMENTOS 22
Condiciones de reacción: ~R 290 0C P~ = 50 atm W/M = 25 g/mol
= 2 fi í = O fi
EXPERIMENTO 16.5 16.6 16.7
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS (% moles)
]-lidrógerío 62,2 68,4 68,8
Hidrocarburos 37,8 31,6 31,2
Distribución de Hidrocarburos
metano * * *
etileno * 0,0 *
elano * * *
propileno * * 0,1
propano 3,9 3,9 3,7
i-butanos ±butenos 3,5 3,5 3.5
a-butano 6,3 6,2 6,4
i-pcntanos + peníenos 3.3 3,2 3,3
u-pentano 5,6 5,6 5,8
i-flexanos +hexenos 3,0 3,0 3,1
n-l.iex.ano 3,3 3.4 3,4
i-lícptanos 9- fieptenos 2,3 2.2 2,5
n-heptano 1,4 1.4 1,4
i-oetanos+ octenos 1,5 1,4 1,8
n-octano 0,6 0,6 0,6
í-noíianos +nonenos 0,9 0.7
n-ronano 0,3 0.3
i-decanos +decenos 1,7 1.2 1,5
n-decano 62,3 63,4 61,1




5. 76,5 75.8 76,3
8, 45,9 42.9 45,7
J
* Valor no significativo
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TABLA 5.17
HIDRÓlSÓMERIZACIÓN DE PWL CÓN NiHZSM-5/Mont
EXPERIMENTÓ >7.1 17.2
CONDICIONES I)E REACCION
Temperatura (TR, “U) 320 320
Presión (DR, atm) 70 70
W/M (glmol> 0,35 0,35
t~ (lí) 4 2
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS LIGUIDOS (91 Peso
)
Atomos U Lineales No lineales Lineales No lineales
saturados e insaturados saturados e instaturados
21 1,4 * Q,7 *
2,5 4,3 0,9 0,1
5,1 3,3 3,6 0,2
9.4 2,9 9,0 0,3
25 10,! 2,4 12,4 0,6
9,2 3,0 14,0 1,6
6,8 5,3 12,8 2,8
6,2 6,1 9,5 3,2
94 37 64 38
30 1,3 5,0 4,0 3,0
0,8 3,4 2,6 2.1
0,9 1,5 1,6 1,0
0,2 0,9 0,7
0,2 0,6 0,7 0,6
35 0,4 0,2 0,3 0,3
- 0,1 0.1 0,3
* 0,2 0.1 0,1
0,3 0.1 04
* 01 00 *
40 * 00 *
GASES (91 Moles
0,1 * 0.1 *
2 0,3 0,0 0,1 *
3 2,7 0,> 1,6 0,1
4 0,5 0,6 0,3 0,4
5 0,1 0,2 0,1 0,1
6 * 0.0 * 0,0
Hidrógeno 95,5 97,3
PARÁMETROS DE REACCIÓN





* Valor no significativo
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TABLA 5.17 (Continuación)
HIDROISÓMERIZACIÓN DE PWL. CÓN NiHZSM-5/Mont
EXPERIMENTO 17.3 17.4
CONDICIONES DE REACCION
Temperatura (~R, “C) 320 320
Presión (NR- MInI lOO 1(1<3
W/M (g/mol) 0,35 0,15
tR (fi) 2
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS LÍQUIDOS (91 Peso
)
Atomos C Lineales No lineales Lineales No lineales
saturados e insaturados saturados e insiqíarados
21 0,8 * 0,2 *
0,9 1,0 1,0 0,1
3,8 0,1 4,1 0,0
9.4 1.7 10,1 0,1
25 11,3 2,0 14,3 0,5
12,2 2,7 16,3 1.0
9,1 3,8 14,0 1,8
7,5 5.2 10,5 2,2
4,0 4,3 6,9 2,1
30 2,0 5,0 4,0 1,6
1,9 0,8 2.3 1,3
1,9 2,2 1,5 0,8
0,4 0,6 0,8 (1,5
(1,6 1,5 0,5 0,5
35 0,7 0,1 0,3 0,3
0, 1 * 0,2 00
* 0,? 0,1 0,1
0,5 * 0,1 0,1
0,4 0,4 (1,0 0. 1
40 * 0,4 0,1 *
GASES (91 Moles
* 0,1 *
2 0,2 * 0,1 *
3 1,6 0,0 1,3 0,0
4 .3 0,3 0,3 0,3
5 0,1 0,1 0,1 (1,1








* Valor no significativo
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TABLA 5.17 (Continuación)
HIDROISÓMERIZACIÓN DE PWL CON NiHZSM-5/Mont
EXPERIMENTO 17.5 17.6
CONDICIONES DE REACCION
Temperatura (TR, “C> 290 2.90
Presión (DR, atm) 70 lOO
W/M (g/ínol) 0,35 0,35
t~, (fi) 4 4
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS LÍO UIDOS (% Peso
)
Lineales No lineales Lineales No lineales



























































































































* Valor no significativo
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TABLA 5.17 (Continuación)
I-IIDROISOMERIZACION DE PWL CÓN NiHZSM-5/Mont
EXPERIMENTO 17.7
CONDICIONES DE REACCION

















































































* Vator no significativo
5 RESIlI.IADOS EXPERIMENIALE5 Pág 125
TABLA 5.18
HIDROISOMERIZACION DE PWL CON PtHZSM-5/Mont
EXPERIMENTO 18.1 18.2
CONDICIONES DE REACCION
Temperatura (TR, “C) 320 290
Presióíj (P1~, atrn) 70 [00
W/M (g/nio!) 0,35 0,[5
í,, (fi) 4 4






























































































































* Valor íio significativo
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TABLA 5.18 (Continuación)
HIDROISÓMERIZACIÓN DE PWL CÓN PtHZSM-5/Mont
EXPERIMENTO 18.3 >8.4
CONDICIONES DE REACCION
Temperatura (T«, “C) 290 260
Presión (~k , ami) 00 lOO
W/M (g/mol) 0,15 0,35
tk (h) 1 4
DISTRIBUCION DE PRODUCTOS LIOUÍDOS (91 Peso
>
Atomos C Lineales No lineales Lineales No lineales
saturados e insaturados sajurados e hís¡oíurados
21 0,5 0,1 1,! 0,3
1,3 0,1 4,4 0,1
4,3 0,1 11,1 0,1
10.1 0,2 15,8 0,4
25 14,0 0,6 21,3 0,8
18,8 8,9 [1,3 0,8
10,6 0,8 [0,6 1,7
9.2 1,1 6,5 1,6
5,7 1,8 3,7 1,3
30 3,3 1,2 2,3 0,9
2,0 1,0 1,3 0,6
1,2 0,7 0,7 0,3
0,8 0,3 0,4 0,2
0,4 0,3 0,2 0,1
35 0,2 0,2 0,> 0,1
0.1 0,1 0,! 0.0
0,1 0,1 0,0
0,1 0,0 * *
0,0 * A’ *
40 0,0 * * *
GASES (91 Moles
1 0,0 A’ * A’
2 00 A’ A’ *
3 0,6 * 0,3 *
4 0,2 0,1 0,2 0,1
5 0,1 0,0 0,1 0,0








* Valor no significativo
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TABLA 5.18 (Continuación)
I-IIDRÓISÓMERIZACIÓN DE PWL CÓN PtHZSM-5/Mont
EXPERIMENTO 18.5 18.6
CONDICIONES DE REACCION
Teínperatura (T1> “C) 280 290
Presión ~ atni3 100 70
W/M (g/mol) 0,35 0,35















































































































El objetivo fundamental de este trabajo es seleccionar un catalizador bifuncional para llevar 
a cabo el desparafinado catalítico de fracciones lubricantes, a fin de mejorar sus propiedades 
fluidodinámicas tales como índice de viscosidad, punto de congelacií,n, etc. El catalizador utilizado 
en esta investigacicín esta basado en la zeolita ZSM-5 debido a que presenta selectividad de forma 
hacia los reaccionantes, de tal forma que se convierten selectivamente las parafinas lineales, 
responsables de elevados puntos de congelación, en parafinas ramificadas, permaneciendo 
inalteradas éstas (,Chen y col., 1988). La actividad y selectividad de los distintos catalizadores se 
determinó mediante reacción con n-decano, pues como se ha comentado previamente en la 
Introducción, esta reacción se ha propuesto como modelo para caracterizar este tipo de 
catalizadores. 
6.1 HIDROISOMERIZACION DE n-DECANO 
6.1.1 Experimentos previos 
El objetivo de los experimentos previos fue el de seleccionar las condiciones de operación 
(temperatura, presión, tiempo de reacción y relación catalizador/n-decano) adecuadas para realizar 
el estudio de selección del método de preparación y composición del catalizador base, así como 
comprobar el buen funcionamiento de la instalación. 
El catalizador base utilizado como punto de partida está constituido por zeolita ZSM-S de 
relación Si/Al = 30, aglomerada con montmorillonita sódica (65 76) y níquel metálico (0.25%) 
soportado sobre la misma. La composición y método de preparación del mismo se describe en el 
apartado 4.2.5. 
i) Selección de las condiciones de operación 
A fin de seleccionar las condiciones de reacción para realizar el estudio de selección del 
catalizador se realizó una serie de siete experimentos (Tabla 5.1) modificando las siguientes 
variables en los intervalos que se indican a continuación: 
- Temperatura, T,: 2X-290 “C 
- Presión, P,: 20-50 atm. 
- Tiempo de reacción, tn: 2-9 11. 
- Relación catalizadorin-decano, WIM: 20-32 gimo1 
manteniéndose constantes el resto de las condiciones de operación y el catalizador. 
En la Tabla 6.1 se presentan los resultados de los experimentos que condujeron a 
conversiones de n-decano próximas al 20%, valor que se considera aceptable para el estudio de 
selección del catalizador. 
Experim. P 
(atm) Is, 
X., ST s 
‘~” 
Sr’ 
6) (% mal) (% mal) (% mal) 
1.4 20 6 19.5 1.7 76.9 71,L 45.9 
1.5 20 0 20,2 2,x 79,s 71,x 48,s 
I .6 50 6 29,4 3,6 x3.5 75,‘) 53,2 
1.7 50 3 22.0 1.5 78,h 77.15 49,7 
Tabla 6.1 Selección de las condiciones de reacción 
T,* 290°C; W/M = 32 g/mol 
Se eligieron las condiciones de reacción del experimento 1.7 (29O”C, 50 atm, 3 horas y 32 
gimol), con el que se obtienen selectividades hacia isómeros elevadas en un tiempo de reacción 
relativamente corto. 
A fin de determinar el grado de reproducibilidad de los experimentos, metodo de preparación 
del catalizador y estabilidad del mismo reducido, se realizó una serie de seis experimentos 
comparativos (Tabla 5.2) en las condiciones de operación seleccionadas. Para ello se utilizó un 
catalizador preparado en tres tandas diferentes, realizándose para cada una un ensayo con el 
catalizador reducido el mismo día (Exp. 2.1; 2.3 y 2.5) y una semana antes de la reacción de 
hidroisomerizaci<n (Exp. 2.2; 2.4 y 2.6). 
En la Figura 6.1 se representan los parámetros de reacción y distribución de productos 
obtenidos para estos experimentos, resumiéndose en la Tabla 6.2 los valores medios de los 
parámetros de reaccion y la desviación típica de cada uno de ellos. 
Se puede observar la buena concordancia obtenida tanto en los parámetros como en la 
distribución de productos. Las mayores diferencias se presentan en la conversión a isómeros del 
n-decano (X,) debido al pequeño valor de la misma. Asimismo el catalizador presenta buena 
estabilidad ya que los resultados obtenidos son semejantes para los catalizadores que se mantuvieron 
siete días antes de su utilización. 





. . --7 
. . . l xi 
l . 
I I \ I I I 
2.1 2.2 2.3 2.4 2.5 2.6 
Exp”inlcnto 
Figura 6.1 Reproducibilidad de experimentos 
T,, = 290°C; P, = 50 akm; WIM = 32 glmol y g = 3 h. 
Tabla 6.2 Reproducibilidad de experimentos. 
Parámetro Valor medio (%) Desviación típica 
x., 21,6 1,2x 
X, 1,5 0,40 
s, 79.3 1,5 
SI 77.1 2J 
Sb 46,2 1,6 
6.1.2 Selección y preparación del catalizador 
Como se ha comentado anteriormente. el objetivo de esta investigación es seleccionar un 
catalizador para llevar a cabo el desparafinado de fracciones pesadas con catalizadores 
bifuncionales. destinado a la obtención de bases lubricantes. A fin de determinar el comportamiento 
catalítico de los distintos catalizadores preparados SC utilizó la reacción de hidroisomerización de 
n-decano. reacción ampliamente utilizada y que se ha propuesto corno modelo para la 
caracteriaacií>n de estos catalizadores (Sfe@ y d., 1981; Jacohs y col., 1982; Weitkamp y col., 
1983). 
En primer lugar, se hacía necesaria la seleccibn de las dos funciones del catalizador, ácida 
e hidrogenanteideshidrogenante, así como el material utilizado para aglomerar el catalizador, 
imprescindible dado el pequeño tamaño de los cristales de zeolita (l-10 Pm). 
Como función ácida se seleccionó la zeolita ZSM-5, pues como se ha comentado en la 
Introducción, presenta selectividad de forma hacia los reaccionantes. Esta propiedad permite la 
conversión selectiva de las n-parafinas, que pueden acceder al interior de los microporos de la 
zeolita, donde se encuentran la mayor parte de los centros ácidos. De esta forma las parafinas 
ramificadas presentes en las fracciones que se pretende desparafinar, permanecen prácticamente 
inalteradas, al poder reaccionar únicamente en los centros ácidos superficiales de los cristales de 
zeolita. 
,_,“, .,, ,., 
Como función hidrogenante se utilizan principalmente metales en estado reducido. como el 
platino, paladio, níquel, y mezclas de éstos con molibdeno, wolframio, soportados sobre una matriz 
que en la mayoría de los casos son zeolitas (Angevine y Oleck, J98Z Chester y col., 1985. 
Choudhary y Surqf; 1975). Entre todos ellos los que presentan mejores propiedades para actuar 
como función hidrogenanteideshidrogenante son los metales nobles como el platino y paladio y el 
níquel. Aunque la actividad del níquel es inferior a la del platino y paladio, es el metal más 
utilizado industrialmente en estos catalizadores por su menor coste. Por ello, en esta investigación 
se seleccionó el níquel como función hidrogenante, en beneficio de una menor carestía del 
catalizador. 
Se seleccionó la montmorillonita sódica como sustancia aglomerante por su buen 
comportamiento demostrado en anteriores investigaciones (Serrano, 1990) y que además presenta 
ventajas adicionales tales como su débil carácter ácido, bajo coste y fácil disponibilidad de España. 
frente a otros ampliamente utilizados (alúmina, óxidos inorgánicos. etc. ,). La proporción entre el 
aglomerante y la zeolita se fijó en un 65 % en peso del primero, como es habitual en la preparación 
de estos catalizadores (Anjievine y Oleck, 1987). 
El método de preparación del catalizador es tan importante como la propia composición 
química, determinando ambos las características catalíticas del mismo. Modificaciones en las 
distintas etapas del método de preparación, para un catalizador de la misma composición, conllevan 
distinto comportamiento. Por tanto, se requiere un estudio detallado del método de preparación del 
catalizador para cada aplicación determinada. 
De la experiencia adquirida en nuestros laboratorios así como de las conclusiones obtenidas 
en un amplio estudio bibliográfico, se estableció un método de preparación y composickk inicial 
del catalizador (catalizador base), sobre el cual se llevó a cabo la selección de las condiciones más 
adecuadas de cada una de las etapas que conlleva dicho método y que son básicamente tres: 1) 
aglomeración de la zeolita, 2) incorporación de las funciones ácida e hidrogenante y 3) reducción 
del níquel. En el apartado 4.2 se detallan los procedimientos utilizados en las distintas etapas de 
preparación del catalizador así como la composición y el método empleado para preparar el 
catalizador base (apartado 4.2.5). 
ij Selección de lus condiciones de aglomeración 
1,a montmorillonita pertenece al grupo de silicatos laminares (Gutiérrez Rios, 1978) de 
formula general: 
donde X representa cualquier catión monovalente; o, posiciones octaédricas y t, posiciones 
tetraédricas. 
A partir de esta composición base pueden producirse sustituciones parciales de Si“ ’ por A13~’ ,
en posiciones tetraédricas, compensándose el desequilibrio de carga por la introducción de cationes 
en posiciones octaédricas vacantes, lo que da lugar a un amplio espectro de composiciones. Estos 
cationes sirven de unión entre las láminas que componen la estructura de la montmorillonita, y 
teniendo en cuenta que la carga de los cationes es relativamente pequeña, dicha unión es débil. 
La facilidad de dispersión en agua de una arcilla depende de la naturaleza de los cationes 
externos: así cationes de baja carga y elevado radio de hidratación producen un efecto dispersante, 
mientras que los de carga superior favorecen la coagulación. Así pues al mezclarse la zeolita con 
la suspensión de montmorillonita, las partículas de aquella quedan rodeadas por láminas de arcilla, 
de tal forma que la eliminación posterior del agua origina una fase sólida con las partículas del 
material pulverulento cementadas por aquéllas. Posteriormente? por molienda, extrusión, 
granulación o tamizado se obtienen partículas de diferentes formas y tamaños. 
La etapa de aglomeración de la zeolita (descrita detalladamente en el apartado 4.2.2), 
básicamente consiste en suspender conjuntamente la montmorillonita y zeolita, filtrar la suspensión, 
secar, moler y tamizar el aglomerado obtenido. Finalmente se realiza una calcinación conducente 
a estabilizar el aglomerado obtenido. 
Una vez seleccionado el aglomerante (Montmorillonita) y la relación lrisica 
aglomeranieizeolita (65/35), se consideraron como variables más significativas: a) el método de 
aglomeración y b) las condiciones de calcinación de la zeolita aglomerada. 
Método de aplomeración 
Comercialmente, existen distintas montmorillonitas en función del catión intercambiable: Na + , 
Ca’, H’, etc. Como se ha comentado, el tipo de caticin influye en las fuerzas electrostáticas entre 
las láminas de las suspensiones acuosas de la montmorillonita lo que condiciona las propiedades 
plásticas de éstas (L@ez y Pino, I959). En anteriores investigaciones se comprobó que la forma 
ácida no producía aglomeración, siendo la montmorillonita sódica la que presenta mejores 
propiedades para su utilización como aglomerante por lo que se seleccionó esta última (Sr~unr~, 
1990; Sánchez, 1992). 
La zeolita ZSM-5 sintetizada en nuestros laboratorios se obtiene en forma sódica, inactiva 
cataliticamente. Es necesario intercambiar el cati6n Na+ por H’ a fin de proporcionarle la acidez 
responsable de su actividad. Si se utiliza zeolita ácida en la aglomeración, teniendo en cuenta que 
ésta se realiza en medio acuoso puede ocurrir que algunos protones de la zeolita se intercambien 
por el sodio procedente de la montmorillonita debido a su mayor selectividad por ese cati6n (Chu 
y Dwyer, I982). En este caso, la acidez y por tanto la actividad de la zeolita después de aglomerar 
serán menores, requiriéndose una nueva etapa de reintercambio. 
Por otro lado, puede utilizarse la zeolita en forma sódica para realizar la aglomeración, y una 
vez finalizada ésta, intercambiar todo el sodio por protones, evitándose así una etapa de intercambio 
iónico (intercambio iónico de la zeolita NaZSM-5 en HZSM-5). Sin embargo, mediante este 
procedimiento es posible que no se consiga intercambiar todos los cationes Na+ después de 
aglomerar, ya que parte de los canales de la zeolita se podrían encontrar taponados por el 
aglomerante. Como se puede observar en las Figuras 6.2 y 6.3 que presentan las microfotografías 
de zeolita sin aglomerar y aglomerada con montmorillonita, respectivamente, ésta actúa como un 
cemento aglomerando los cristales de zeolita e impidiendo el acceso a parte de los microporos de 
los cristales. 
Para seleccionar la forma catiónica más adecuada de la zeolita para realizar su aglomeración, 
se llevó a cabo dicha etapa con las formas sódica y ácida (Tabla 5.3: Exp. 3.1 y 3.2) obteniéndose 
en ambos casos resultados prácticamente coincidentes. 
Con objeto de determinar la acidez de ambos catalizadores, zeolita aglomerada en forma 
sódica y ácida, se realizó una deserción térmica programada de amoníaco representándose 
gráficamente en la Figura 6.4 los resultados obtenidos. Como puede observarse las formas de las 
curvas para ambos zeolitas aglomeradas son similares, apareciendo un primer pico centrado a una 
temperatura próxima a los 300 “C y solapado con éste, un segundo pico cercano a 450 “C así como 
una pequeña deformación a 550°C que aparece siempre en las deserciones realizadas y que está 
relacionada con la finalización de la rampa de temperatura. La aparición de dos picos indica la 
presencia de dos tipos de centros, con distinta fuerza ácida (tanto mayor cuanto mayor es la 
temperatura requerida para desprender el amoníaco adsorbido sobre el mismo). La acidez total de 
las muestras, obtenidas por integración de las curvas de deserción, fue de 0,255 y 0,191 meqig 
para las zeolitas aglomeradas en forma sódica y ácida, respectivamente. Es de destacar que la 
zeolita aglomerada obtenida a partir de su forma ácida tiene menos acidez total que la obtenida a 
partir de la forma sódica, debido a que ésta se ha sometido a dos intercambios (uno para obtener 
la forma ácida de la zeolita y otro después de realizar la aglomeración). 
Por otra parte. al ser mayor el primer pico de deserción en la zeolita ag;lomerada a partir de 
la forma sódica, indica que la mayor acidez se debe a centros débiles siendo el segundo pico de 
deserción similar en ambas. Esto parece indicar que la acidez correspondieme a los centros más 
fuertes, asociados a este segundo pico es la responsable de la actividad catalítica en la 
hidroisomerización. En la Tabla 6.3 se presenta la acidez correspondiente al segundo pico 
expresada como porcentaje de la acidez total, por gramo de catalizador y por gramo de zeolita, así 
como la acidez total. 
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Figura 6.2 Microfotografía de barrido de zeolita ZSM-5 @EM). 
Figura 6.3 Microfotografía de barrido de zeolita aglomerada ZSM-SiMont @EM). 
Figura 6.4 F‘orma catiónica de la zeolita ZSM-5 aglomerada (TPD). 
Tabla 6.3 Método de aglomeración: contribución del segundo pico 
Acidez total Segundo pico 
Forma catiónica (meq/g cat.j (%) (meqig cat.) (meqlg zeo.) 
NaZSM-5 0.255 34.6 0.088 0.25 
HZSM-5 0,191 4h,0 0,08X 0,25 
Como puede observarse en dicha tabla, ambas zeolitas tienen la misma acidez correspondiente 
a centros ácidos fuertes, con lo cual se puede afirmar que éstos son los responsables de la actividad 
catalítica, mientras que los correspondientes al primer pico, centros ácidos d~ébiles, no son útiles 
para catalizar la reacción de hidroisomerización. 
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Con el fin de caracterizar los picos de deserción de la zeolita aglomerada, se realizaron 
deserciones de amoníaco de la zeolita y montmorillonita en sus formas ácidas (Figura 6.5). Como 
puede observarse la montmorillonita presenta un único pico de deserción, que coincide con el 
primer pico detectado en la zeolita aglomerada (T = 3OO”C), mientras que cl pico de deserción 
de la zeolita en polvo se encuentra ligeramente desplazado hacia temperaturas mayores (mayor 
fuerza ácida) que el correspondiente al segundo pico de la zeolita aglomerada. Por ello se puede 
afirmar que el primer pico, correspondiente a unos centros más débiles, está asociado a centros 
ácidos de la montmorillonita y el segundo, correspondiente a centros ácidos más fuertes, son 
debidos a la zeolita. Por valoración de la acidez de cada pico de deserción obtenido en la zeolita 
aglomerada y asignando el primer pico a la montmorillonita y el segundo a la zeolita, se ohserva 
que los valores obtenidos (0,26 y 0,25 meqig, respectivamente) no coinciden con los calculados a 
partir de las curvas de deserción de cada uno por separado (0,146 y 0,51 meq/g, respectivamente). 
Tiempo (min) 
Figura 6.5 TPD de zeolita y montmorillonita en polvo y zeolita aglomerada. 
Asimismo, en la Figura 6.5 se presenta la curva de deserción Obtenida al sumar las 
contribuciones de la zeolita y montmorillonita (35/65), la cual presenta una mayor proporción del 
segundo pico, siendo su acidez total (0,273 meq/g) superior a la de la zeolita aglomerada (0,255 
meqig), debido el bloqueo superficial que ejerce la montmorillonita sobre la zeolita. 
Todo esto es indicativo de que durante el proceso de aglomeración ambos materiales sufren 
transformaciones que modifican su acidez. Teniendo en cuenta que las zeolitas pueden sufrir 
intercambios iónicos en estado sólido en presencia de sales iónicas, óxidos inorgánicos, y otros 
materiales catiónicos, incluso a temperatura ambiente (Kucherov y Slinkin, 1987~; Kucherov y 
Slinkin, lY87b; Bever J’ col., IY88), es posible que durante la calcinación a que se somete la zeolita 
en el proceso de aglomeración, se produzca un intercambio iónico en estado sólido de protones 
procedentes de la zeolita c,on cationes de la montmorillonita no accesibles al intercambio iónico en 
suspensi<m acuosa. 
Este hecho explicaría el mayor valor de la acidez de la montmorillonita en la zeolita 
aglomerada, por cesión de protones de la zeolita, que lógicamente ve disminuida la cantidad de 
sus centros ácidos. En este caso estos centros reintercambiados con los cationes procedentes de la 
montmorillonita, se podrían reintercambiar de nuevo por protones mediante intercambios sucesivos 
con ácido clorhídriw, hasta llegar a un estado en el cual tanto la z,eolita como la montmorillonita 
tengan todos sus centros en forma ácida. A fin de comprobarlo, se realizaron sucesivos 
reintercambios en disolución acuosa de la zeolita aglomerada, con sus calcinaciones 
correspondientes entre cada reintercambio. En la Figura 6.6 se muestran las curvas de deserción 
de amoníaco después de cada etapa de reintercambio y calcinación, resumiéndose en la Tabla 6.4 
los valores de la acidez total. (primer y segundo pico obtenidos por deconvolución gaussiana) de 
la zeolita aglomerada y las correspondientes a la zeolita y montmorillonita. 
En primer lugar se observa que efectivamente tanto la acidez total como el segundo pico, 
aumentan progresivamente con los reintercambios, alcanzándose un valor prácticamente constante 
de la acidez total a partir del tercer reintercambio mientras el segundo pico continúa aumentando 
muy lentamente, indicativo de que se encuentra muy cerca del intercambio total. 
..- ..< ., ,.., 
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Figura 6.6 Reintercambio y calcinación de la zeolita aglomerada, HZSM-S/Mont (TPD). 
































Sin embargo, el primer pico disminuye al aumentar el número de reintercambios obteniéndose 
un valor constante a partir del tercero debido probablemente a la deshidroxilac:ión de los grupo OHM 
asociados a los cationes existentes en la montmorillonita (Mielenz v col., 1965). Así pues los 
centros ácidos de la montmorillonita obtenidos por intercambio iónico en estado sólido sufren 
procesos de deshidroxilación en la posterior calcinación: no pudiendo volver a regenerarse en 
posteriores reintercambios. 
Esto explicaría el menor valor de acidez débil encontrado en la zeolita aglomerada a partir 
de su forma ácida respecto a la obtenida a partir de su forma sódica. La primera etapa de 
aglomeración consiste en obtener una suspensión acuosa de montmorillonita y zeolita, que 
posteriormente se seca. moltura y tamiza. Cuando se utiliza la forma ácida de la zeolita, 
probablemente en esta etapa se produzca un reintercambio parcial de protones de la zeolita hacia 
la montmorillonita, y posteriormente durante la calcinación del aglomerado se deshidroxilen estos 
centros débiles en la montmorillonita, mientras yue en la zeolita sódica no se produce el 
reintercambio y por tanto la deshidroxilación. 
En la Iïgura 6.7 se muestran las curvas termogravimétricas obtenidas para la zeolita, 
montmorillonita y zeolita aglomerada, después de una etapa de intercambio iónico en disolución 
acuosa. En los tres casos se puede observar una primera pérdida de peso entre 100 y 300 “C. 
correspondiente a la eliminación del agua más fuertemente retenida en las muestras y que no se 
puede eliminar en el pretratamiento inicial que se realiza a todas las muestras a 120°C hasta 
estabilización del peso, así como la pérdida correspondiente a los fenómenos de deshidroxilación 
(1‘ = 400°C) que resulta ser mayor en la montmorillonita. 
En resumen, se puede concluir que: 
Durante el proceso de aglomeración de la zeolita con montmorillonita sódica, ambas sufren 
modificaciones en su acidez inicial, aumentando la proporción de acidez de la. montmorillonita en 
perjuicio de la zeolita, debido probablemente a procesos de intercambio iónico en estado sólido 
entre los protones de la zeolita y cationes de la montmorillonita, asociado con procesos de 
deshidroxilación, más importantes en la acidez débil de ésta 
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Figura 6.7 Deshidroxilación: Termogravimetría. 
- La forma catiónica de la zeolita antes de la aglomeración, influye en la acidez total y débil, 
y en la proporción de los dos picos obtenidos, mayor cuando se utiliza la forma sódica, 
manteniéndose constante el segundo pico, asociado a la zeolita. 
La acidez débil del catalizador, asociada a los centros ácidos de la montmorillonita, no tiene 
la suficiente fuerza ácida para catalizar la reacción de hidroisomerización. 
Por todo ello, se seleccionó como precursor de la zeolita en la aglomeración la forma sódica 
de la misma pues supone una etapa menos de intercambio iónico con ácido clorhídrico. 
- Calcinación de la zeolita aglomerada. 
Con ob,ieto de determinar la temperatura de calcinación de la zeolita aglomerada se realizaron 
termogravimetrias de la zeolita, montmorillonita y zeolita aglomerada, sin calcinar y posteriormente 
de una zeolita aglomerada y calcinada a 550 “C todas ellas en su forma sódica. En la Figura 6.8 
SC rcprcsentan las curvas obtenidas. 
Como puede observarse aparece una primera zona de pérdida de peso para todas las muestras 
entre 120 y 300 “C que corresponde a la pérdida de agua más fuertemente retenida y que no puede 
eliminarse a 120 “C. La pérdida de peso mayor se produce en la zeolita en polvo y la menor en 
la montmorillonita. situándose entre ambas las correspondientes a la zeolita aglomerada. 
A partir de 300°C la zeolita en polvo, presenta una pequeña pérdida de peso (T = 300 
5OO”C), mientras que para la montmorillonita hay una gran pérdida de peso en una zona amplia 
de temperaturas a partir de 300 “C, alcanzando su máxima velocidad de pérdida a 600°C. La 
zeolita aglomerada sin calcinar presenta el mismo comportamiento observado para la 
montmorillonita, lo cual es lógico teniendo en cuenta la mayor proporción de ésta (65%) y que su 
pérdida es mucho mayor que la observada para la zeolita. 
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Figura 6.8 Calcinación de la zeolita aglomerada: TernlogravimetríAs 
Esta pérdida de peso de la montmorillonita se debe a pérdidas de agua reticular: proceso, que 
aparece a temperaturas cercanas a 400 “C y que transcurre en dos etapas consecutivas: 
IJna primera, con pkdida de un número reducido de grupos OH’ de la superficie de las 
partículas, que tiene como consecuencia una disminución en la actividad del material, originando 
una pérdida gradual de su capacidad de dispersión. 
Una segunda, que suele aparecer a temperaturas próximas a 600 “C, originando una mayor 
pérdida de OHM y que tiene como consecuencia la inmovilización de un número creciente de láminas 
por aparición de ligaduras entre ellas. En estas condiciones la rehidratación no es posible, por lo 
que las partículas calcinadas a estas temperaturas no se disgregan ni forman suspensiones al 
ponerlas en contacto con agua. por lo que la estructura resultante presenta una gran resistencia 
mecánica. 
Estos cambios estructurales irreversibles son precisamente los que estabilizan la aglomeración 
conseguida entre zeolita y montmorillonita. 
Así pues. teniendo en cuenta que la zeolita ZSM-5 comienza a perder actividad catalítica 
cuando se la somete a temperaturas superiores a 600 “C (Swwzo, 1990; Valverde, 1991), se 
decidió fi.jar la temperatura de calcinación en 550 “C. En la Figura 6.8 se representa también la 
termogravimetría de una zeolita aglomerada y calcinada a 550 “C durante 15 horas, observándose 
que a temperaturas inferiores a 550 “C se comporta de forma similar a la zeolita en polvo y a partir 
de esta temperatura pierde de nuevo peso, aunque en menor cuantía que antes de calcinar. 
Teniendo en cuenta que la proporción utilizada de aglomerante en este catalizador (65 %) es 
mayor que la utilizada en otros catalizadores (Srrrclno, 1990), para los cuales se seleccionó un 
tiempo de calcinación de 15 horas, se consideró interesante comprobar si éste era suficiente. Para 
ello, se realizaron experimentos comparativos con catalizadores calcinados durante 15; 24 y 36 
horas, cuyos resultados se recogen en la Tabla 5.3 (Exp. 3.1, 3.3 y 3.4), obteniéndose resultados 
prácticamente coincidentes (Figura 6.9) de lo que se puede deducir que 15 horas son suficientes 
para conseguir la calcinación de la zeolita aglomerada. 
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Tiempo de calcinación (II) 
Figura 6.9 Influencia del tiempo de calcinación 
T, = 290°C; PR = 50 atm; W/M = 29 glmol y tn = 3 h. 
ii) Injluenciu de lu thicu y precursor de níquel. 
La técnica utilizada para incorporar el metal en el catalizador, y las etapas posteriores de 
secado y calcinación, que se realizan normalmente en la preparación de un catalizador, influyen 
decisivamente sobre la disrribución final, tamaño de partículas y propiedades del componente activo 
sobre el soporte, que dependen de la naturaleza e intensidad de la interacción metal-soporte. Así, 
si el metal se fija fuertemente durante su incorporación, la distribución del mismo estará 
fundamentalmente determinada por la obtenida en esta etapa. En caso contrario las condiciones de 
las etapas posteriores de secado y calcinación influyen notablemente sobre la distribución final del 
componente activo en el catalizador (Murcilly y Frunck, 1984). 
Entre las técnicas disponibles para introducir metales en catalizadores basadas en las zeolitas, 
las miís utilizadas son el intercambio iónico y la impregnación. Mediante la pri~mera, se consiguen 
inicialmente dispersiones metálicas muy elevadas, determinadas por la distribución de ccnwos en 
la zeolita susceptibles de admitir el intercambio jónico del metal. Además, la interacción del metal 
con el soporte es relativamente fuerte por lo cual, si en las etapas posteriores no se realizan 
tratamientos muy enérgicos la dispersión obtenida no debe modificarse mucho. Por otro lado, 
mediante la técnica de impregnación no se obtienen normalmente dispersiones tan elevadas y la 
interacción con el soporte no es tan fuerte, con lo cual las posteriores etapas de SecddO, calcinación, 
etc. pueden modificar la distribución inicial del metal (Culleju y col., 1991). 
El precursor del metal utilizado también puede influir sobre la distribución del mismo. 
Cuando se utiliza la técnica de impregnación, el precursor ejerce influencia :sobre las posteriores 
etapas de secado y calcinación, debido a que las temperaturas de descomposición. posibilidad de 
deshidratacibn, etc., determinan las condiciones de kstas. En la técnica de intercambio iónico el 
tamaño del ligando o ión complejo utilizado limita la capacidad de cambio ya que grupos 
voluminosos tendrán impedido su acceso a los centros situados en el interior de los poros de la 
zeolita, pudiendo además modificarse en etapas posteriores la dispersión mekilica inicial, si dicho 
ligando se descompone térmicamente. 
Así pues, a fin de determinar el procedimiento más adecuado para incorporar el níquel al 
catalizador, intercambio iónico (ii) e impregnación (im), así como el precursor se prepararon 
catalizadores mediante ambas técnicas y precursores diferentes, Ni(H20),*+ y Ni( -ion 
trietilendiamina- en intercambio iónico, y nitrato de níquel -(NO,),Ni- y Acetilacetonato de níquel 
AcNi- en impregnación. 
En todos los casos, el contenido en níquel del catalizador fue aproximadamente del 1 % en 
peso, para acentuar las diferencias en el comportamiento de los mismos. En el apartado 4.2.3 se 
describe el procedimiento operativo seguido en su preparación. 
En la Tabla 6.5 se resumen los parámetros de reacción obtenidos con estos catalizadores 
(Tabla 5.4), que se han representado en la Figura 6.10 así como la distribución de productos 
obtenidas. 
Tabla 6.5 Influencia de la técnica y precursor del níquel 
Catalizador I Al 1 AZ 1 BI 1 B2 
Técnica7 Tec ii ii illl 
Precursor, Pre Ni(H20),‘+ Ni(En),2’ (NO,),Ni 
Contenido Ni, wNi (%) 1,04 1.01 0,92 
x, (%a) 53>9 27,3 5,l 
x, W) 3,4 1,6 0,Y 
x,/x., (%) 6,31 5.86 17,65 
Sr (% mol) 19,4 77.2 87,l 
s,, (% mal) 78,3 13,9 84,7 
s, (% mal) 49,9 45.5 52,2 
) itn 
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Figura 6.10 Influencia de la técnica y precursor del níquel 
T, = 290°C; P, = 50 atm; W/M = 31 g/mol y tR = 3 h. 
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En primer lugar, si se comparan los resultados obtenidos con el catalizador base utilizado en 
el apartado anterior (Tabla 5.3, Exp. 3.1) que poseía 0,25 % de níquel con cl Al (Tabla 5.4. Exp. 
4. l), se observa que un incremento de metal, produce un aumento considerable de las conversiones 
total y hacia isómeros del n-decano. Estos resultados concuerdan con los obtenidos por otros 
investigadores, para bajo contenidos de metal hidrogenante (Riheiroy col., 1980). Puede observarse 
que independientemente del precursor utilizado, las conversiones ohtenidas con los catalizadores 
preparados por intercambio iónico (Al y AZ) son mas elevadas que las alcanzadas con los de 
impregnación (Bl~ y B2). 
En las Figuras 6.11 a 6.14 se comparan las selectividades hacia los distintos grupos de 
hidrocarburos obtenidas con los cuatro cdtahzadores. Puede observarse que los catalizadores 
preparados por intercambio iónico (Figuras 6.11 y 6.12), conducen a selectividades similares en 
ambos casos, aumentando éstas con el número de átomos de carbono hasta el n-pentano y n-butano, 
respectivamente, donde se alcawa el valor máximo y disminuyendo hasta el i-C,,,. Por (otro lado, 
en los catalizadores preparados mediante impregnacion (Figuras 6.13 y 6.14). las selectividades 
también son similares entre sí, diferenciándose respecto a las de intercambio iónico cn el aumento 
de la selectividad hacia isómeros del n-decano, especialmente para el catalizador impregnado con 
nitrato de níquel (Bl), con el cual esta selectividad es la mayor de todas las ohtenidas. Esto es 
indicativo de que éstos últimos catalizadores presentan una mayor proporción de actividad 
isomerizante frente a la de craqueo que los de intercambio, como se observa en los valores de la 
relación (X,/X,) de la Tabla 6.5. 
Como era de esperar, los resultados obtenidos ponen de manifiesto la gran importancia que 
tiene el método de incorporación del níquel en el catalizador, determinando en gran medida la 
dispersión del mismo sobre el catalizador, y por tanto la actividad y selectividad del catalizador 
(Gianneto y col., 1986). 
Figura 6.11 Selectividad de r>roductos: Catalizador Al 
Atomos de Carbono 
Figura 6.12 Selectividad de productos: Catalizador AZ 
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Figura 6.14 Selectividad de productos: Catalizador B2 
A fin de determinar el comportamiento de los distintos precursores durante la etapa de 
calcinación (T=400”C; t=4 horas) se realizaron termogravimetrías para cada uno dc los mismos. 
En las Figuras 6.15 a 6.18 se muestran las curvas de pérdida de peso (expresadas en % en peso 
referido a base seca, peso a 120°C) y la derivada de ésta última (DTG), de las cuales se ha 
eliminado la correspondiente a un catalizador sin níquel, pudiéndose observar: 
Catalizador Al (intercambio iónico. Ni(H ‘; Figura 6.15) 
Inicialmente la muestra presenta un ligero aumento de peso respecto al catalizador sin 
níquel (Pico 1, T: 161~°C), e inmediatamente sufre una pérdida de peso mayor (1,99 %) 
obteniéndose dos picos solapados (Picos 2, T:233”C y 3, T:295). Teniendo en cuenta que a 
bajas temperaturas la zeolita pierde agua fuertemente adsorbida. el pico de aumento de peso 
puede deberse a que en este caso la presencia del ion complejo de níquel provoca una menor 
retencion de agua que el catalizador sin níquel. La pérdida de peso correspondiente a 
temperaturas comprendidas entre 200 y 300°C (1,99 %) coincide con la correspondiente a 
las moléculas de agua que acomplejan al ión acuoso de níquel (2,OE %). Por último a 
temperaturas superiores a 400°C se obtienen nuevas pérdidas de peso (Picos 4, T:447”C y 
5, T:489”C) mucho menores que se han asociado a la descomposición de impurezas que 
acompañan al nitrato de níquel a partir del cual se preparó la disolución de intercambio. 
Así pues. durante la calcinación de este catalizador no se producen más cambios que 
la pérdida de agua adsorbida en la zeolita y la asociada al complejo catiónico del níquel. 
Catalizador A2 (intercambio iónico. Ni(E , Figura 6.16) 
Se observan tres pérdidas importantes de peso, una primera rápida (Pico 1, T:253”C) 
y mayor de las tres (3,35%), una segunda (Pico 2, T:444”C) mucho más lenta y ligeramente 
inferior (3,15 %) y la última a temperatura mucho más elevada (Pico 3, T:567”C) solapada 
con la anterior y mucho más pequena (0,56%). 
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Figura 6.15 Termogravimetría del catalizador Al ( Ni(HzO)z” ). 
Figura 6.16 Termogravimetría del catalizador A2 ( Ni(En) 
Figura 6.17 Termogravimetría del catalizador Bl ( (NO,),NióH,O ). 
Figura 6.18 Termogravimetría del catalizador B2 ( AcNi ). 
La pérdida de peso correspondiente a la descomposición de la etiiendiamina que 
acompaña como ligando al cation de níquel es de un 3,5%, que es la mitad de la 
correspondiente a la pérdida total obtenida en este catalizador. Teniendo en cuenta que en la 
disolución utilizada en el intercambio iónico la etiiendiamina se encontraba en exceso a fin 
de asegurar la formación total del catión complejo, es muy posible que dado su carácter 
básico se adsorba sobre los centros ácidos existentes durante el proceso de intercambio 
iónico. Así pues, el primer pico a temperatura relativamente baja puede corresponderse con 
la deserción de la etilendiamina adsorbida. Los dos últimos (3,7%) pueden corresponder a 
la descomposición térmica de la etiiendiamina que forma parte del catión complejo de níquel 
( que por esa razón no se ha podido eliminar a menor temperatura) coincidente con el valor 
teórico (3,5 %). Ia forma ancha y elevada temperatura a la cual aparecen estos dos picos 
también es indicativo de procesos de descomposición de moléculas orgánicas. Estos hechos 
justifican la necesidad de calcinar este catalizador a mayor temperatura por lo que en la etapa 
de calcinacion se elevó ésta a 550°C. 
Catalizador Bl (impregnación, (NC&Ni6Hz0, Figura 6.17) 
La curva termogravimétrica obtenida con este catalizador presenta una pérdida de peso 
(2,3 %) entre 160 y 400°C representada por dos pequeños picos solapados sobre un tercero 
(Picos: 1, T:l68”C; 2, T:208”C y 3, T:312”C) que coincide con la pérdida de peso 
correspondiente a la descomposición del nitrato de níquel a óxido de níquel (2,3 %i y una 
pequeña pérdida (O,l%) a elevada temperatura (Pico 4, T:589”C) lo que indica que la 
temperatura de calcinación utilizada, 400°C. ha producido ya la descomposición del nitrato 
en óxido de níquel. 
Catalizador B2 (impregnación, AcNi, Figura 6.18) 
La termogravimetría de este catalizador presenta una pérdida de peso prácticamente 
continua a partir de 2OO”C, representada por cinco picos solapados (1, T:242”C; 2. T:308”C; 
3, T:4OS”C;4 T:484”C y 5, T:556”C) que corresponde a un 3 % coincidente con la de 
descomposickjn del acetilacetonato a óxido de níquel. La aparición de picos solapados está 
de acuerdo con las descomposiciones típicas de compuestos orgánicos en distintas etapas. De 
nuevo se justifica la calcinación a temperaturas elevadas (55O”C), para conseguir la 
descomposición completa, de forma similar al catalizador preparado a partir del precursor 
orgánico Ni(E 
De todo ello, se puede deducir que los catalizadores preparados por intercambio iónico liberan 
durante la calcinación los ligandos que forman el complejo catii,nico del níquel, agua y 
etilendiamina. y en el caso de este último se produce la descomposiciím de la misma así como la 
eliminación a temperatura baja de la etilendiamind adsorbida. En los de impregnación se produce 
la descomposición de los precursores utilizados, probablemente a óxido de níquel, lo que puede 
provocar la sinterización del metal y por ello modificar la distribución metálica inicial obtenida. 
Con el fin de determinar las posibles diferencias relativas de reducibilidad de las especies de 
níquel en estos catalizadores, relacionadas con el tipo y dispersií,n del metal tras la calcinación, se 
analizaron istos mediante rcduccibn térmica programada (TPR), según se indica en el apartado 
4.3.6. En las Figuras 6.19 a 6.22 se muestra el de consumo de hidrógeno obtenido para los cuatro 
catalizadores, resumiéndose en la Tabla 6.6 las temperaturas de los máximos y proporción del área 
de los picos obtenidos. así como la cantidad de níquel reducido, medido por integración de las 
curvas. 
Previamente se determinó que la montmorillonita sódica también presenta consumos elevados 
de hidrógeno a temperaturas superiores a 5OO”C, debido probablemente a la reducción de los 
metales existentes en su estructura siendo el consumo de hidrógeno de valor muy pequeño a 
temperaturas menores por lo que a temperaturas inferiores a 500°C se puede eliminar por diferencia 
sin error apreciable. 
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Figura 6.20 TPR del catalizador A2 ( Ni(En) 
Figura 6.21 TPR del catalizador Bl ( (NO,),NióH,O ). 
II) 21) 31) 
Tiempo (min) 
Figura 6.22 TPR del catalizador B2 ( AcNi ). 
Tabla 6.6 Influencia de la técnica y precursor del metal: Resultados de TPR. 





Primer pico Segundo pico Tercer pico 
T C’C) A (%) T (“) A (%) T (“C) A (%‘o) 
275 9.3 410 YO,7 
215 2,s 384 35 495 62.5 
302 7>4 380 67.6 471 25 
262 23,4 318 40,2 492 36,4 
A partir de los datos obtenidos se deducen las siguientes conclusiones: 
Catalizador Al (intercambio iónico, Ni(H ’ : Figura 6.19) 
La cantidad de níquel reducido, determinada a partir del consumo de hidrógeno (1~ I 0 % _ 
Tabla 6.6). prácticamente coincide con el contenido total en el catalizador, medida por- 
absorción atímica (1,04 %, Tabla 6.5), indicativo de que se ha reducido lodo el níquel. Se 
observa la presencia de un primer pico, de pequeño valor (9.3 % en peso) a una temperatura 
relativamente baja (275°C) que puede corresponder a una pequeña proporción de níquel 
metálico que se encuentra formando aglomerados (mayor facilidad de reducción cuanto mayor 
tamaño de partícula) y otro mayoritario a temperatura más clevada (410 “C) que corresponde 
al 90% restante y que puede deberse al níquel intercambiado y en consecuencia más disperso 
y con un menor tamaño de partícula. La formación de los aglomerados metálicos se at~rihuye 
a un proceso dc impregnación simultáneo al de intercambio iónico, aunque en pequeña 
proporción. Dichos aglomerados pueden producirse también por sinterización del níquel 
intercambiado en la superficie de los cristales de zeolita durante la etapa de calcinacik. 
- Catalizador A2 (intercambio iónico, Ni( ‘~ ~ Figura 6.20) 
La cantidad de níquel reducido durante el TPR (0,54%) es menor que el contenido total 
del mismo en el catalizador (1 ,Ol %). En este caso se observa un pico de reducción a 275°C 
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de pequeña intensidad (2,5 %) que coincide con el obtenido en el catalizador anterior, que 
puede corresponder a una pequeña proporción de níquel en forma de aglomerados metálicos, 
como consecuencia de impregnación o sinterización, un segundo pico a 384”C, mayor que 
el anterior (35 %) y de nuevo un pico mayoritario (62,5 %) a temperatura más elevada 
(495°C) correspondientes al níquel intercambiado (97,5 %). La presencia de dos picos tan 
diferenciados sugiere la existencia de dos tipos de níquel. uno con una amplia distribución 
de tamaños de partícula, como indica su anchura, y otro con una distribución más estrecha, 
correspondiente a un menor tamaño de partícula (mayor temperatura de reducción), que por 
su forma indica la posibilidad de seguir aumentando a temperaturas superiores a 5OO”C, y 
que corresponderá a níquel no reducido, lo que explicaría la discrepancia observada entre el 
contenido real de metal y el obtenido en TPR. 
Catalizador BI (,impregnación, (NO,)NióH,O, Figura 6.21) 
Para este catalizador la cantidad de níquel reducido (1,18 %) es ligeramente superior 
al contenido total (0.92 %) indicativo de que se ha reducido totalmente. Aparecen tres picos. 
los dos primeros solapados, a temperaturas de 302 y 38O”C, que constituyen la mayor parte 
del níquel (75 %) y otro a una temperatura superior (471°C) lo que indica nuevamente la 
presencia de distintos tamaños de partículas. Hay que tener en cuenta que la impregnación 
del nitrato de níquel se realiza en disolución acuosa, lo que puede originar una pequeña 
proporcion dc intercambio iónico, que conducirá a partículas de túquel de pequeño tamaño, 
correspondientes al pico de elevada temperatura. 
Catalizador H2 (impregnación, AcNi. Figura 6.22) 
En este catalizador, la cantidad de níquel reducida (0,95 %) coincide con la cantidad 
total (0.94 %)), obteniéndose al igual que en el catalizador anterior tres picos de reducción. 
Los dos primeros a 262 y 318°C y que suponen aproximadamente la misma cantidad de 
níquel (73,6 %), aunque menos solapados, y el tercero a mayor temperatura que en el 
.^“... 
catalizador anterior (492°C). La formación de aglomerados metálicos de mayor tamaño 
respecto al de nitrato de níquel se justifica teniendo en cuenta que el acetilacetonato es una 
molécula más voluminosa y que la calcinación se ha realizado a mayor temperatura. 
De todo lo expuesto se deduce que: 
- Los catalizadores preparados por impregnación presentan una mayor proporción de níquel 
de tamaño de partícula mayor (temperatura más baja de reducción) que los obtenidos por 
intercambio iónico, y que conducen a dispersiones metálicas peores que las obtenida con éstos 
(Yang y col., 1990). No obstante en los catahzddores preparados por impregnación existe una 
proporción de níquel que se reduce a alta temperatura> indicativo de que también existen partículas 
de níquel de pequen0 tamaño. 
- En los catalizadores preparados por intercambio iónico, aparece una pequeña proporción 
de níquel que se reduce a baja temperatura, indicando la presencia de algunos aglomerados 
moleculares, como consecuencia probablemente de fenómenos de sinterización durante la 
calcinación del catalizador yio impregnación durante el intercambio iónico. 
- El catalizador preparado por intercambio iónico con el comple,jo acuoso se reduce más 
fácilmente que el preparado a partir del complejo de etilendiamina, presentando una amplia 
distribución de tamaños de partícula de níquel (pico muy ancho) a diferencia del anterior en cl que 
la mayor parte del níquel se encuentra muy disperso y con un pequeno tamaño de partícula. 
En las Figuras 6.23 a 6.30 se muestran las microfotografías de barrido (SEM) y transmisión 
(TEM) de estos catalizadores, en las cuales se puede detectar la presencia de níquel mediante 
análisis elemental con las microsondas de que disponen ambos microscopios. En ellas se pueden 
observar los efectos comentados; así por ejemplo, en el catalizador AI (preparado por intercambio 
iónico con el complejo acuoso de níquel) se detecta la presencia de algunas partículas grandes de 
níquel (Figura 6.23), mientras que en el catalizador A2 (intercambio iónico con el complejo de 
níquel y etilendiamina) no pudieron observarse en ninguna de las muestras analizadas (Figur-a 6.25). 
Por otro lado, en ambos casos pudieron detectarse pequeñas partículas de níquel en el catalizador 
(Figuras 6.24 y 6.26). 
Figura 6.23 Microfotografía de barrido (SEM) del catalizador Al. (Ni(H@),L+). 
Figura 6.24 Microfotografía de transmisih (TEM) del catalizador AI (Ni(HZO),L+) 
- 
Figura 6.25 Microfotografía de barrido @EM) del catalizador A2 (Ni(En) 
Figura 6.26 Microfotografía de transmisión (TEM) del catalizador A2 (Ni(En) 
Figura 6.27 Microfotografía de barrido @EM) del catalizador Bl ((NO,),NióH,O). 
Figura 6.28 Microfotografía de transmisión (TEM) del catalizador BI ((NO,),NióH,O). 
Figura 6.29 Microfotografía de barrido (SEM) del catalizador B2 (AcNi). 
Figura 6.30 Microfotografía de transmisión (TEM) del catalizador B2 (AcNi). 
Por último, a fin de determinar la acidez de estos cuatro catalizadores se realizaron 
desorciones térmicas de amoníaco (TPD), representándose gráficamente en las Figuras 6.31 a 6.34 
las curvas de deserción obtenidas y resumiéndose en la Tabla 6.7 los valores ,de la acidez total y 
proporción de acidez de la zeolita que se obtienen a partir de las mismas. 
A la vista de los resultados obtenidos se observa: 
Catalizador Al (intercambio iónico, Ni(HZO)óJ~‘, Figura 6.31) 
Tanto la acidez total, 0,259 meqig, como la de la zeolita, 0,102 meqig, (Tabla 6.7) son 
ligeramente superiores a las de la zeolita aglomerada y en forma ácida antes de introducir el 
níquel. 0,255 y 0,088 meqig, (Tabla 6.5). 
: 
Tiempo (min) 
Figura 6.31 Curva TPD del catalizador Al (Ni(H20):-‘). 
_, . 
Figura 6.32 Curva TPD del catalizador AZ (Ni(En) 
Figura 6.33 Curva TPD del catalizador Bl ((NO,),Ni 6H,O). 
Tiempo (min) 
Figura 6.34 Curva TPD del catalizador B2 (AcNi). 
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El aumento observado en la acidez de la zeolita, acidez fuerte, puede deberse a la 
generación de centros ácidos en la misma durante el proceso de reducción del níquel 
intercambiado en centros que estuvieran en forma sódica antes del intercambio hico del 
níquel. Así pues, la incorporación de níquel mediante intercambio iiinico con el complejo 
acuoso no modifica sustancialmente la acidez del catalizador. 
- Catalizador A2 (intercambio iónico, Ni(En),‘~’ . Figura 6.32) 
En este caso se observa una disminución tanto de la acidez total, 0,181 meqig, como 
la correspondiente a la zeolita, 0,056 meqig, respecto a las de ésta antes de introducir el 
níquel, pudiendo apreciarse en la Figura 6.32, como el pico correspondiente a ta zeolita 
(segundo pico) aparece solapado con el correspondiente a la montmorillonita (primer pico). 
Teniendo en cuenta que este catalizador se preparó mediante la técnica de intercambio 
iónico, en principio la acidez de la zeolita debería ser similar o superior a la correspondiente 
a la zeolita aglomerada ácida antes de introducir el níquel, como consecuencia de que durante 
el proceso de reducción se pueden generar nuevos centros ácidos, como se ha comentado 
anteriormente. Sin embargo aunque este catalizador se calcinó a temperatura más elevada, 
55O”C, a fin de descomponer la etilendiamina que forma parte del complejo de níquel puede 
suceder que la descomposición no sea total, quedando un residuo carbonoso sobre los centros 
ácidos e inutilizándolos, lo que justificaría el menor valor de acidez total obtenido. 
Catalizador Bl (impregnación, (NO,),Ni 6H,O, Figura 6.33) 
La acidez total obtenida para este catalizador es similar a la del catalizador anterior, 
0,185 meq/g, siendo menor la correspondiente a la zeolita, 0,038 meqig, como se observa 
en la Figura 6.33, en la que aparece prácticamente un único pico asimétrico, enmascarándose 
el correspondiente a la zeolita. 
Como se ha comentado anteriormente. este catalizador presenta aglomerados 
moleculares de níquel metálico, de tamaño de partícula relativamente grande, depositados 
sobre los cristales de zeolita y la superficie de la montmorillonita. Estos grandes aglomerados 
pueden bloquear parcialmente tanto los canales de la zeolita, como las cavidades de la 
montmorillonita, lo cual explica la disminución de acidez por la imposibilidad de acceder a 
los centros ácidos que se encuentran en su interior. 
- Catalizador B2 (impregnación, AcNi, Figura 6.34) 
En este caso se observa una disminución de la acidez correspondiente a la zeolita mas 
acusada que la obtenida con el catalizador anterior por el bloqueo que producen los 
aglomerados moleculares de níquel metálico. Como se ha comentado, el tamano de estos 
aglomerados metálicos es mayor en este catalizador que en el preparado a partir de nitrato 
de níquel, lo que justifica la mayor disminución de acidez. Por otro lado. el precursor es de 
naturaleza orgánica, por lo cual de forma similar al catalizador preparado por intercambio 
iónico con el complejo de etilendiamina, se calcinó a temperatura superior para eliminar 
totalmente la materia orgánica residual. Si esta calcinación no fue totalmente efectiva, puede 
quedar un residuo carbonoso pesado (coque) tanto sobre los centros ácidos como bloqueando 
los canales, lo que originaría el efecto observado. 
En resumen, a partir de los resultados obtenidos sobre la acidez de estos catalizadores se 
puede concluir: 
Los catalizadores preparados mediante impregnación presentan una ac,idez inferior a la de 
la zeolita aglomerada antes de introducir el níquel. consecuencia de los grandes aglomerados 
existentes y que bloquean parcialmente el acceso a algunos de los centros ácidos del catalizador. 
Este efecto es mucho más acusado en el catalizador preparado a partir de acetilacetonato de níquel 
dehido al mayor tamaiio de estos aglomerados y la posible existencia de residuos carbonosos 
pesados. 
En el catalizador preparado a partir de intercambio iónico con el complejo de etilendiamina 
también se observa una disminución de la acidez, relacionada probablemente c.on el bloqueo parcial 
de centros ácidos por la presencia de residuos carbonosos pesados. En el catalizador preparado a 
partir del comple.jo acuoso no existe posibilidad de formación de tales residuos obteniéndose una 
acidez ligeramente superior a la de la zeolita aglomerada, debido a una generación de centros 
ácidos durante la reducción. 
Teniendo en cuenta 1~s resultados obtenidos en la caracterización de estos catalizadores 
(termogravimetría, TPR y TPD) los resultados de reacción obtenidos pueden explicarse de la 
siguiente forma: 
Como se ha comentado en la Introducción (apartado 2.3.3.) la relación entre los centros 
metálicos y ácidos es fundamental en estos catalizadores, determinando su actividad y selectividad. 
Teniendo en cuenta que los catalizadores preparados por impregnación conducen a dispersiones de 
níquel menores que los preparados por intercambio. como consecuencia de la formaciím de 
agregados moleculares en el exterior de los cristales de zeolita, la relación entre los centros 
metálicos y ácidos será menor en los primeros. 
Así pues en los catalizadores preparados por impregnación, los centros ácidos situados en las 
zonas próximas a los grandes aglomerados de níquel pueden catalizar las reacciones de 
isomerización y/o craqueo a partir de los carhocationes generados con las olefinas obtenidas en 
estos centros metálicos. Sin embargo, como la dispersión del metal no es buena. hay una gran 
proporción de centros ácidos que no pueden ser utilizados. Además, la presencia de estos 
aglomerados metálicos bloquean parcialmente los camales de la zeolita impidiendo la entrada en su 
interior donde se encuentran la mayor parte de los centros ácidos. Esto explica las ba,jas 
conversiones obtenidas con los catahzadores de impregnacion frente a los de intercambio iónico, 
los cuales tienen una mayor dispersión metálica. 
Por otro lado. la mayor proporción de isomerización frente a craqueo ohtenida en los 
catalizadores preparados por impregnación frente a los de intercambio se debe también a la 
presencia de estos aglomerados de níquel, que provocan el denominado efecto “spillover” (elevadas 
concentraciones de especias atómicas de H, a partir de la adsorción disociativa del I-I,) que 
promueven las reacciones de isomerización frente a las de craqueo. 
En cuanto a la influencia de los precursores, en el caso de los catalizadores preparados por 
impregnación no existen grandes diferencias obteniéndose conversiones similares, mientras que en 
los preparados por intercambio iónico la conversión obtenida con catalizador preparado a partir del 
complejo acuoso presenta una valor prácticamente el doble que la del obtenido a partir del compkjo 
con etilendiamina debido a que la acidez correspondiente a la zeolita, responsable de la actividad 
catalítica, cs también el doble. 
Aunque los resultados obtenidos apuntan hacia la selección de la técnica de intercambio jónico 
con el complejo acuoso, pues conduce a catalizadores con mayor dispersión metálica y acidez 
superior, se prepararon dos nuevos catalizadores. El primero de ellos (B3) por impregnación con 
nitrato de níquel con un mayor contenido de éste (2,6%) con objeto de aumentar la conversión y 
el segundo (A3) mediante la combinación de las técnicas de intercambio e impregnación con el 
complejo acuoso y nitrato de níquel respectivamente (1,8%), con objeto de aumentar la proporcicín 
de isomerización frente a CrdqUeO. 
En la Figura 6.35 se representan gráficamente los parámetros de reacción y distribución de 
productos obtenidos con ambos catalizadores (Tabla 5.5), así como los realizados con Al y Bl, a 
efectos comparativos. y en las Figuras 6.36 y 37 se muestran las selectividades por átomos de 
carbono. 
En primer lugar, comparando los resultados del catalizador preparado mediante impregnación 
con nitrato de níquel con un 2,6 % (B3) con el de un 1% (BI) se observa que aunque se obtiene 
una mayor conversión hacia isómeros del n-decano y en consecuencia también de la selectividad 
hacia los mismos (Figuras 6.35, 6.36), la conversión total es menor. Estos resultados indican que 
aumentando la cantidad de níquel introducida por impregnación no se consigue mejorar la relación 
entre ambas funciones lo que provocaría un aumento de conversión total, debido probahlemente a 
la formación de partículas mayores de níquel que acentúan el fenómeno de “spillover” responsable 
del aumento cn la select!vidad del catalizador hacia la isomerización. 
Asimismo se observa que, aumentando la cantidad de níquel (1,8%) mediante impregnación, 
del catalizador preparado por intercambio (Al,), se obtuvo el esperado aumento en la selectividad 
hacia la isomerización, aunque la conversión tota1 obtenida se reduce notablemente (6,6 %) hasta 
los valores obtenidos con los catalizadores preparados únicamente por impregnación. Ello es 
indicativo de que aunque en este catalizador la dispersión metálica sea superior al preparado sólo 
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Figura 6.35 Influencia de la técnica y precursor del níquel 
T, = 290°C; PR = 50 atm; W/M = 32 g/mol y t, = 3 h. 
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grandes de níquel en el exterior de los cristales debe bloquear parcialmente los canales de la zeolita, 
impidiendo el acceso de los reaccionantes al interior de los mismos y en consecuencia disminuyendo 
la conversión total. 
Teniendo en cuenta las bajas conversiones totales obtenidas por los catalizadores de 
impregnación por las razones que se han comentado, incluso cuando se combina con la de 
intercambio iónico, se descartó está técnica como método viable para introducir el níquel cn el 
catalizador en favor de la de intercambio iónico. En cuanto a los precursores utilizados en esta 
última se seleccionó el complejo acuoso de níquel que conduce a conversiones totales mas elevadas 
con selectividades similares a las obtenidas con el preparado con el complejo de etilendiamina. 
Por último, con objeto de determinar la actividad catalítica del catalizador preparado por 
intercambio iónico sin reducir el níquel y por otro lado comprobar si las condiciones de reducción 
utilizadas eran suficientes para reducir totalmente el rnctal, se prepararon dos nuevos catalizadores. 
El primero (A4) con un contenido en níquel de 0,94 % en el que se eliminó la etapa de reducción, 
y el segundo (A5) con el mismo contenido pero reducido en condiciones más severas (450°C; 40 
Nmlimin; 4 horas) que las condiciones utilizadas habitualmente (400°C; 20 Nmlimin; 2 horas). En 
la Tabla 6.8 se resumen los parámetros de reacción obtenidos (Tabla 5.6). 
Tabla 6.8 Condiciones de reducción. 
Catalizador A4 AI A5 
Reducción: 
T,, “C 400 450 
Q/W, Nmllmin g 20 40 
t,, h 2 4 
wNi> % peso 0.94 I ,04 0,94 
x.,. (%) 21,5 53.9 44,s 
x, (%) 2.1 3,4 2.5 
S.,. (% mal) 14.3 19.4 81.2 
S,, (% mal) 71,4 7x,3 80.4 
S, (% mal) 45x6 49,9 46.6 
En primer lugar, si se comparan los resultados obtenidos con el catalizador sin reducir (A4) 
con el reducido en las condiciones habituales (Al) se observa que la conversión obtenida es mucho 
menor, indicativo de que el níquel sin reducir no tiene carácter hidrogenante/deshidrogenante y el 
catalizador actúa únicamente a través de los centros ácidos (mecanismo ácido) a diferencia del Al 
(mecanismo bifuncional). Por otro lado, comparando los catalizadores reducidos en distintas 
condiciones, se observa que el correspondiente (A5) a mayor valor de temperatura, caudal y tiempo 
de reducción presenta menores valores de las conversiones que el reducido en las condiciones 
usuales (A 1). Teniendo en cuenta que a mayor temperatura las partículas de níquel tienen mayor 
movilidad sobre la superficie del catalizador y que el tiempo de reducción también es mayor, la 
sinterización de éstas se producirá en mayor extensión, justificándose los menores valores de 
conversión obtenidos e indicando que el catalizador reducido en las condiciones anteriores se 
encuentra reducido totalmente. Este hecho se confirmó, realizando un TPR con el catalizador Al 
reducido previamente en la instalación experimental, comprobándose que no se produce consumo 
de hidrógeno. lo que indica la total reducción del níquel. 
iii) Seiewión de las r:cdi(:iones ríe calcinación. 
La posibilidad de que se produzcan modificaciones en la composición química, estructura, 
acidez, cm., en el catalizador, al someterlo a altas temperaturas, hace necesaria una etapa final de 
calcinación. previa a la reducción del metal hidrogenante, a fin de conseguir la estabilidad térmica 
del mismo. 
Con objeto de seleccionar las condiciones óptimas de esta etapa de calcinación, se realizó una 
serie de experimentos, variando el tiempo y temperatura de la misma, presentándose los resultados 
obtenidos en la Tabla 5.7. 
Temperatura de calcinación. 
En la Figura 6.38 se representan los parámetros de reacción y distribución de productos en 
función de la temperatura de calcinación. En ella se puede observar que tanto la conversion total 
como hacia isómeros del n-decano aumentan progresivamente con la temperatura hasta alcanzar un 
valor prácticamente constante a partir de 400°C. 
Teniendo en cuenta los resultados obtenidos en el apartado anterior, no es de esperar que la 
calcinación afecte de forma significativa sobre la funcion metálica, ya que el níquel se encuentra 
intercambiado en los centros ácidos y el único cambio significativo apreciado es la eliminación del 
agua que forma el ion complejo de níquel (Figura 6.15). Así pues estos resultados se deben a los 
cambios producidos en la calcinación de la zeolita ZSM-5 en su forma ácida (Serrano, 1990). 
Por un lado, la calcinación provoca un incremento en los centros ácidos de Lewis, respecto 
a los que tiene inicialmente, como consecuencia dc la deshidroxilación de los centros de Brönsted, 
modificándose así la relación entre los centros de Lewis y Brönsted y en consecuencia la acidez de 
la zeolita. 
Además la calcinación afecta a la distribución de la fuerza ácida de la zeolita? aumentando 
la fuerza de los centros de Brönsted. 
Así pues, los resultados obtenidos se pueden explicar por la existencia de estos dos fenómenos 
contrapuestos: aumento inicial del número de centros ácidos Brönsted más fuertes y 
deshidroxilación progresiva de los mismos, formándose centros de Lewis, más débiles, los cuales 
no intervienen en las reacciones de hidroisomerización (Gianneto y col., 1986). A temperaturas 
bajas predomina el primero, mientras que según aumenta la temperatura se pone de manifiesto el 
segundo el proceso de deshidroxilación. 
-l 
Figura 6.38 Influencia de la temperatura de calcinación del catalizador 
T, = 290°C; P, = 50 atm; W/M = 31 glmol y tR = 3 h. 
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Tiempo de calcinación. 
En la Figura 6.39 se representan los parámetros de reacción y distribución de productos en 
función del tiempo de calcinación. representándose por tiempo cero de calcinación el catalizador 
sin calcinar. Como se puede observar, a partir de un tiempo de calcinación de cuatro horas, los 
parámetros de reacción tienden a un valor constante. 
Como consecuencia de estos resultados, se seleccionó una temperatura de 400°C y un tiempo 
de cuatro horas. 
iv) Influencia de la relación WA. 
Como se ha comentado en la Introducción, la zeolita ZSM-5 presenta la propiedad dc pode1 
modificar su relación SilAl, dentro de ciertos límites, y en consecuencia sus propiedades ácidas, 
sin que su estructura sufra cambios significativos. Así pues a fin de determinar la influencia de 
dicha relación y seleccionar la más adecuada SC realizaron tres experimentos con catalizadores 
preparados con zeolitas de tres relaciones SilAl diferentes (15, 30 y 44) para el mismo contenido 
en níquel, recogiéndose los resultados obtenidos en las Tablas 5.7 (Exp. 7.4). y 5.8. 
En la Figura 6.40 se representan los parámetros de reacción que se resumen en la Tabla 6.9, 
así como la distribución de productos obtenidos con estos tres catalizadores, a la vista de los cuales 
se puede deducir que: 
- El catalizador preparado con la zeolita de relación intermedia (WA1 = 30) es el que 
presenta mayor conversión total, mientras los otros dos presentan un valor ligeramente inferior y 
similar entre ambos. 
- La relaci6n entre isomerización y craqueo, X,/X,, resulta ser inferior para el catalizador de 
mayor relación Si/AI conduciendo los otros dos a valores similares. 
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Figura 6.39 Influencia del tiempo de calcinación del catalizador 










Figura 6.40 Influencia de la relación Si/Al de la zeolita ZSM-5. 
T, = 290°C; P, = 50 atm; W/M = 32 g/mol y t, = 3 h. 
Tabla 6.9 Influencia de la relación SiIAl: Parámetros de reacción. 
Relación Si/AI 15 30 44 
WNi> (% peso) 0,95 0,92 0,92 
x-, (%) 46,7 5 1 ,o 46,l 
x, W) 3,8 3,6 2.4 
x,/x., (%) 8,J 7,0 5,2 
ST (% mal) 80, I X0,6 85,0 
s,, (% mal) 78,I 7X,2 81 .x 
S, (% mal) 52,9 50,3 44,3 
1;l catalizador de mayor relación WA1 presenta mayor selectividad hacia isómeros totales 
y menor selectividad hacia mayores de seis átomos de carbono, indicativo de que además de 
originar mayor craqueo, los productos tienen mayor proporción de ligeros. 
A fin dc determinar las diferencias de acidez entre los tres catalizadores se realizaron las 
deserciones térmicas programadas de amoníaco de los mismos. Los ESUkddOS obtenidos a partir 
de las curvas de desorciím (Figura 6.41) se resumen en la Tahla 6.10, expresándose la acidez 
correspondiente a la montmorillonita y zeolita en % de la total, por gramo dc catalizador y por 
gramo de montmorillonita y zeolita, respectivamente. 
Teniendo en cuenta que al disminuir la relación Si/AI de la zeolita aumenta el número de 
centros ácidos en la misma. la acidez correspondiente a la zeolita en los tres catalizadores 
preparados debería aumentar en este mismo sentido. Sin embargo se obtuvo un valor mínimo de 
la misma para la zeolita de relación WA1 intermedia, mientras que la acidez total y la 
correspondiente a la montmorillonita aumentan según disminuye aquella. 
Estos resultados se pueden explicar, teniendo en cuenta que como se ha comentado en el 
apartado 6.1.2.i, aglomeración de la zeolita, puede ocurrir un reintercambio en estado sólido entre 
los protones de la zeolita y cationes de la montmorillonita durante la etapa de calcinación del 
catalizador, efecto que se producirá en mayor extensión cuanto mayor sea la cantidad de centros 
,.” .,,. ,~., ,,~_ 






Figura 6.41. Influencia de la relación Si/AI: TPD. 
Tabla 6.10 Influencia de la relación WAI: Acidez (TPD) 
Acidez total Acidez montmorillonita Acidez zeolita 
SiIAl 
meyig ca CS) meqig cat meq;g mont (5%) meqig cat meqig zeo. 
15 0,341 57,8 0,197 0,303 42,2 0,144 0,411 
30 ) 0.255 ) 63,6 ) 0,167 ) 0,257 ) 34.6 ) 0,088 ) 0,250 
44 0,242 42,6 0,103 0.158 57,4 0,139 0,390 
i 
ácidos de la zeolita (menor relación WAI), aumentando la acidez de la montmorillonita a costa de 
la de la zeolita, como se observa en la Figura 6.41. Así pues, el valor menor de la acidez de la 
zeolita en el catalizador correspondiente a la relación WA1 intermedia. se debe a dos efectos 
contrapuestos: por un lado cuanto mayoI- es esta relación menos centros ácidos tiene la zeolita. con 
lo cual su acidez debería ser menor, pero por otro lado también será menor la extensión del 
intercambio hico en estado sólido, apareciendo el mínimo comentado. 
Los resultados obtenidos en la deserción de amoníaco parecen no estar de acuerdo con los 
de reacción. pues precisamente el catalizador de menor valor de acidez correspondiente a la zeolita 
(Si/AI = 30). responsable en principio de la actividad catalítica, es precisamente el que presenta 
un valor mayor de la conversión total. 
Como se ha comentado en la Introducción, la actividad catalítica de una zeolita está 
determinada por el número de átomos de aluminio tetraédrico existentes en su red cristalina. La 
sustitución isomt2rfica de un átomo de silicio por un átomo de aluminio genera un exceso de carga 
negativa que tiene que ser compensada por un catión. En el caso de CataliZidoreS ácidos, este catión 
suele ser un protón, de forma que inicialmente cada átomo de aluminio tiene asociado un centro 
ácido de Brönsted. Sin embargo, el tratamiento de la zeolita a temperatura elevada provoca una 
transformación de los mismos en centros de Lewis por deshidroxilación de parte de aquellos. 
También hay que tener en cuenta, que no todos los centros ácidos tienen la misma fuerza, 
con lo cual no todos pueden ser activos para catalizar una reacción determinada. La fuerza de un 
centro asociado a un storno dc aluminio de la red cristalina depende del entorno químico que le 
rodea. En general, se admite que la carga positiva sobre el protón y en consecuencia su fuerza 
ácida, aumenta cuanto menor es el número de átomos de aluminio que se encuentran en las 
proximidades de ese centro, es decir, cuanto mayor es la relación SilAl de la zeolita (Barthomeuf 
y Bruumont, 1973; Srnchenya y col., 1986: Guisnet y c,ol., 1991). 
Otros autores (Meshrum ?; col., 1986) han observado además, que la disminución de la 
relación Si/AI en la zeolita ZSM-5 va acompaíiada de la existencia de especies de aluminio fuera 
de la red cristalina (AI(OH)‘~ y ,Al(OH)*‘) que interaccionan con los centros ácidos de Brönsted, 
originando un nuevo tipo de centros de acidez elevada. Dado que los centros ácidos fuertes, 
asociados a átomos de aluminio de la red, están situados en las intersecciones, de los canales de la 
zeolita ZSM-5, se ha propuesto que la probabilidad de existencia de especies de aluminio extrared 
se incrementa notablemente para contenidos en aluminio superiores a cuatro átomos por celdilla 
unidad. 
La discriminación entre acidez fuerte y débil correspondiente a zeolita y montmorillonita, 
respectivamente, comentada anteriormente (Tabla 6.9) se ha realizado por la deconvolución de dos 
picos de deserción de amoníaco que se encuentran solapados, método que es valido para distinguir 
centros de diferencias ácidas considerables. Sin embargo, este método no se puede aplicar cuando 
interesa calcular con cierta precisión la cantidad de centros ácidos que tienen una fuerza acida 
determinada. Sí se observa la curva TPD obtenida para la zeolita ácida en polvo (Figura 6.5) se 
observa un único pico relativamente ancho indicativo de una distribución de fuerzas ácidas, no 
pudiéndose distinguir entre centros ácidos de Brönsted y Lewis. 
En definitiva, con la técnica utilizada no se puede obtener cuantitativamente la distribución 
de fuerza ácida ni por tanto las variaciones que la relación WA1 puede introducir en la misma. 
Por otra parte al modificar la relación SilAl, manteniendo constante el contenido en níquel 
en los catalizadores se modifica la relación entre centros metálicos y ácidos, con lo cual los 
resultados de reacción obtenidos no pueden ser atribuídos exclusivamente a variaciones de la 
relación SilAl. 
Teniendo en cuenta los aspectos comentados la selección de la relación SilAl se realizó en 
función de los resultados de reacción. La zeolita de relación mayor se descartó teniendo en cuenta 
que presenta una mayor proporción de craqueo y menor selectividades hacia isómeros de seis o más 
átomos de carbono, seleccionándose por ello la zeolita de relación SilAl intermedia, que conduce 
a la mayor conversión total, con una relación de isomerización a craqueo similar a la zeolita de 
relación SilAl inferior. 
v) Injluencia de la relación centros metálicos/centros ácidos. 
A fin de determinar la influencia de la relación de centros metálicos/ácidos, se realizó una 
serie de ocho experimentos modificando el contenido en níquel del catalizador manteniéndose 
constante el resto de condiciones de preparación y composición del catalizador. Los resultados 
obtenidos se presentan en las Tablas 5.3 (Exp. 3.1), 5.4 (Exp. 4.1), 5.7 (Exp. 7.4) y Tabla 5.9. 
En la Tabla 6. ll se resumen los parámetros de reacción que se han representado en la Figura 
6.42 junto a la distribución de productos, en función del contenido en níquel 
Tabla 6.11 Influencia de la relación centros metálicos/ácidos. 
Experimento 
wyi, (“ro peso) 
x., (%) 
x, (%‘o) 
s.,. (ro mal) 
s,, (% mal) 







































































Como puede observarse se obtiene un valor máximo de la conversión total para un contenido 
de níquel de 1.1 %, mientras que la conversión hacia isómeros del n-decano aumenta ligeramente 
presentando para ese mismo contenido un aumento relativamente gra~nde. Las distintas 
selectividades hacia isómeros en los productos de craqueo no sufren variaciones significativas. 
En los catalizadores bifuncionales de hidroisomerización que se utilizan en este proceso, como 
SC ha comentado en la Introducción (apartado 2.3.3), se pueden considerar cinco etapas de reacción: 
1) deshidrogenación de la parafina inicial en un centro metálico, 2) transporte de olefinas desde los 
centros metálicos a los centros ácidos, 3) formackk de un carbocatión en los centros ácidos que 
evoluciona mediante reacciones de craqueo yio isomcrizacfm, 4) transporte de las olefinas 
generadas en los centros ácidos a partir de los carbocationes iniciales, craqueados y/o isomerizados 
hacia los centros metálicos e 5) hidrogenación de estas olefinas en los centros metálicos (Figura 
6.43). 
La relación entre los centros metálicos y ácidos influye decisivamente en el comportamiento 
de estos catalizadores, definiéndose el catalizador bifuncional ideal como aquel en el que la etapa 
controlante del proceso sea la reacción de los carbocationes en los centros ácidos (Cianneto y col., 
1986). 
0.0 0.5 I _o I .í 2.11 2.5 
WNi ('Yb peso) 
. 
Figura 6.42 Influencia de la relación centros metálicoslácidos 







Figura 6.43 Etapas del mecanismo bifuncional de hidroisomerizacion 
Así pues, cuando el número de centros ácidos es muy superior al de centros metálicos. éstos 
últimos no son suficientes para generar olefinas como para que aquellos se utilicen al máximo de 
su actividad (control de la función metálica). Además durante la difusión de los productos de 
craqueo e isomerización primarios encuentran el suficiente número de centros ácidos para continuar 
reaccionando vía isomerización y craqueo secundarios hasta su transformación última en productos 
de craqueo ylo coque. 
Por el contrario, cuando la relación entre los centros ácidos y metálicos no es tan elevada, 
el número de centros metálicos o su actividad genera suficientes olefinas, y la actividad total sólo 
depende de la acidez del catalizador (control de la función ácida), aumentando aquella y en 
consecuencia la conversión, cuanto más ácido sea el mismo. 
Así pues, a bajos contenidos de níquel (control de la función metálica) según aumenta éste, 
crecerá la cantidad de olefinas generadas a partir del n-decano, y por tanto la utilización de los 
centros ácidos y en consecuencia la conversión, aumentan en el mismo sentido. A partir de un 
contenido en níquel alrededor del 1% aunque la función metálica deja de ser la etapa controlante, 
los isómeros y productos de craqueo formados tienen mayor probabilidad de adsorberse en los 
centros metálicos que en los ácidos, hidrogenándose a la parafina correspondiente y tendiendo H 
disminuir la conversión. 
Por otro lado, el aumento de la conversión hacia isómeros del n-decano con el contenido en 
níquel, más acusado para contenidos en níquel próximos al 1 % donde se produce el cambio de 
control de la funcibn metálica a ácida, se explica kniendo en cuenta que cuanto mayor es la 
proporción de níquel, existe mayor posibilidad de que los productos de isomerización primaria se 
saturen en un centro metálico y no evolucionen mediante craqueo en los centros ácidos. 
A la vista de los resultados obtenidos se seleccionó el catalizador con un contenido en níquel 
de un 1,155 en peso, con el cual se obtienen mayor conversión total e isómeros de n-decano. 
Finalmente a rnodn de resumen se presenlan las condiciones de preparación y composición 
del catalizador seleccionadas para el estudio de la hidroisomerización de n-parafinas: 
- Composición del catalizador: 
Aglomerante: Montmorillonita sódica, con una relación en peso respecto a la zeolita 
(65135) 
FLUX. úcidu: HZSM-5, con una relación SilAl de 30 
Funr. metúlicu: 1 ,I ‘ió en peso 
- Condiciones de preparación: 
Aglomerución: 
Suspensión acuosa de las formas sódicas de montmorillonita y zeolita 
Secado del residuo sólido del filtrado de la suspensión acuosa anterior a 100 “C 
durante 12 horas 
CalcinaciOn de la zeolita aglomerada: 550°C durante 15 horas. 
Incorporación de ,funciones. 
Intercambio iónico con HCI, 0,6 M; 35 mlig de catalizador 
- Intercambio ii>nico con Ni(H20),,*~+: 2 M; 35 ml/g de catalizador 
Secado: 110°C: 2 horas 
Calcinac,ión: 400°C; 4 horas 
Keduccirín del metal: 
-Reducción con hidrógeno: 400°C; 10 atm., 20 Nmlig min; 2 horas 
6.1.3 Influencia de las condiciones de operación. 
El estudio de las condiciones de operación se realizó con el catalizador seleccionado, cuya 
composición y método de preparación se resumen en el apartado anterior. 
i) Influencia del tiempo de reacción 
Teniendo en cuenta que la reacción de hidroisomerización implica la interacción de 
hidrocarburos con los centros ácidos de la zeolita, es muy probable que se produzca formación de 
coque en éstos centros, bloqueando tanto la estructura interna de canales como la superficie externa 
de la zeolita. En estas circunstancias, como la reaccii>n de hidroisomerización se lleva a cabo en 
régimen discontinuo, al variar el tiempo de reacckín, y en consecuencia el tiempo de utilización 
del catalizador, se modificará el grado de desactivacicin del mismo. 
Con objeto de comprobar el efecto del tiempo de reacción sobre la posible desactivación y 
elegir el más adecuado para realizar el estudio de condiciones de operación, SC realizaron cinco 
experimentos (Tabla 5.10) modificando el tiempo de reacción. t,, entre dos y seis horas y la 
relación catalizadorin-decano, W/M, entre 16 y 47 gimol, de tal forma que el producto de ambos 
permanezca constante ( (WIM)t, = 96 gimo1 h). Los resultados obtenidos se repl-csentan 
gráficamente en la Figura 6.44 donde se muestra la variación de los parámetros de rcaccií>n y 
distribución de productos con el tiempo dc reacción. 
Como puede observarse la conversión total y hacia isómeros del n-decano disminuyen al 
aumentar el tiempo de reacción, con un descenso acentuado durante las tres primeras horas, 
permaneciendo prácticamente constantes hasta un tiempo de cinco horas, tiempo a partir del cual 
ambos parámetros disminuyen lentamente. Las selectividades hacia isómeros presentan una 
variación menor y con una tendencia inversa. Los efectos observados pueden explicarse si se tiene 
en cuenta la parcial desactivación del catalizador que hace disminuir la actividad catalítica del 
mismo al aumentar el tiempo de reacción, por lo cual no se obtiene un valor constante de la 
conversión total como era de esperar. 
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Figura 6.44 Influencia del tiempo de reacción. 
T, = 290°C; PR = 50 atm; (WIM) t, = 96 g/mol 
Para comprobar que los efectos observados se deben realmente a la desactivación, se realizó 
un experimento adicional de dos horas de duración con el mismo catalizador utilizado cn el 
experimento 10.1 y en las mismas condiciones experimentales (Tabla 5.10, Exp. 10.6). La 
conversión total obtenida con el catalizador reutilizado (56,4 %) es menor que la que presenta el 
catalizador fresco (76,3 %) lo que confirma que el catalizador sufre una desactivación apreciable 
con el tiempo de utilización. 
Por ello se seleccionó un tiempo de reacción de cuatro horas para el cual el catalizador se 
encuentra parcialmente desactivado pero manteniendo su XtiVidad prácticamente constante en un 
amplio intervalo 
ii) Primer diseño factorial de experimentos, 2~’ 
Con objeto de estudiar la influencia de las condiciones de operación sobre la actividad y 
selectividad del catalizador seleccionado, se consideraron las siguientes variables como más 
significativas: 
- Temperatura, Ta (“C) 
- Presión, P, (atm) 
- Relación catalizadorin-decano, WIM (gimol) 
Para ello se realizó un diseño factorial de experimentos con tres variables a dos niveles 
(diseño 2’), que implica la realización del mínimo número de aquellos y que permite obtener 
suficiente información sobre la influencia de las variables en estudio (Akhanazanova y Kefarov, 
1982; Davies y col., 1979). 
En la Tabla 6.12 se indican los intervalos de las variables seleccionados para el diseíio 
(niveles -1 y + 1) así como el punto central en el que se realizan las replicaciones para determinar 
el error experimental necesario para el cálculo de significación de las influencias de los factores 
y sus interacciones. En la Figura 6.45 se muestra la representación geométrica del diseno 
planteado. 
Tabla 6.12 Primer diseño factorial: Niveles de los factores 
Variable Factor Nivel inferior Nivel central Nivel superior 
( ) C-1) ) (0) ) (+l) 
Temperatura (“C) 1 X j 21>0 1 290 1 320 
Presión (atm) Y 30 50 70 










Figura 6.45 Representación geométrica del diseño factorial Z5. 
Se eligieron como funciones ob,jetivo las conversiones total y hacia istimeros del n-decano, 
X, y X,, y la selectividad hacia isómeros de seis o más átomos de carbono, S,. En la Tabla 6.13 
se muestran las condiciones de reacción y las funciones objetivo obtenidas en los ocho experimentos 
del disefio factorial y las tres replicaciones del punto central (Tabla 5. ll). 










































































J XT X, sc 
% % % In01 
98,3 42 53.6 
55,x 3,0 4X,6 
43,O 2,7 so,7 
33,2 1S 43,3 
Y4.h 4,7 50,o 
42,1 24 33,9 
54.1 3,0 39.2 
34.0 1,7 34,6 
71,4 4,o 45,4 
70,4 3,9 47,6 





Influencia de los factores e interacciones 
A partir de los valores experimentales de las funciones objetivo, utilizando las ecuaciones que 
se recogen en el apartado 9.3.2.ii del Apéndice, se han determinado los efectos de los factores e 
interacciones entre los mismos que se resumen en la Tabla 6.14. 
Con los valores de estas influencias y el valor medio de las funciones objetivo en los 
experimentos del diseño, pueden obtenerse las ecuaciones polinómicas representativas de las tres 
funciones ob.jetivo seleccionadas (9.3.2. i): 
X, = 56,89 + 0,69X + 15,81 Y + 15,62 Z + 3,66 XY - 2,54 XZ + 8,14 YZ + 
0,04 XYZ 
X, = 2,85 + 0,63 Y + 0,s Z + 0,13 XY - 0,2 XZ + 0,18 YZ - 0.18 XYZ 
S, = 44,24 + 4,El X f 2,29 Y + 4,14 Z 0,24 XY - 1,04 XZ + 1,14 YZ 1.74 XYZ 
















que relacionan las funciones objetivo con los factores, permitiendo reproducir los resultados del 
diseiío factorial y donde X, Y. y Z representan los valores codificados de cada factor (-1, +l). 
Siunificacion de las influencias y efecto de curvatura. 
A fin de determinar la significación de los efectos de los factores e interacciones, se ha 
utilizado el test de la t de Student y el test de la F de Fischer, descritos en el apartado 9.3.l.iii. 
El test de la t requiere el cálculo, para cada función objetivo, de los siguientes parámetros 
estadísticos: valor medio de los experimentos del diseño (y,,,), valor medio de las replicaciones del 
punto central (y,,,,J, desviación típica de replicaciones (s), intervalo de confianza (IC = ts/r”“, 
r: no de replicaciones), curvatura (C = Y,,~ y,,,,,,,) y efecto de curvatura (K = ts( l/N + l/r)“‘; 
N: no de experimentos del diseíío). Para ello se han empleado tres valores de la t de Student: 2,92; 
4,303 y 9,92 correspondientes a dos grados de libertad (4 = r-l) y grados de confianza de 90, 95 
y 99%, respectivamente (Tabla 9.6). Los valores de estos parámetros se recogen en la Tabla 6.15. 
Tabla 6.15 Test de t de Student: Parámetros estadísticos. 
r 
Función Y.X YWC s IC c I 
objetivo 90% 95% 99% 
XT 56,X9 70,73 0,5x 0,9x 1,44 3,32 
XI 2,85 3,70 0,44 0.74 1.09 2,52 










A partir de los valores de las influencias de los factores principales y sus interacciones sobre 
cada función objetivo (Tabla 6.14) y de los valores de los intervalos de confianza para cada una 
de éstas (Tabla 6.15), se determinaron los niveles de significación máximos (Tabla 6.16) para que 
puedan considerarse significativos dichos efectos. Hay que tener en cuenta que para que un efecto 
o influencia se considere significativo, el valor de éste tiene que ser superior al intervalo de 
confianza (IC) para cada nivel de significación elegido. No se han tenido en cuenta grados de 
confianza inferiores al 90%. 
El test de la F se aplicó calculando en primer lugar la F experimental (F,) para cada función 
objetivo y factor principal o interacción según se describe en el apartado 9.3.2.ii del apéndice. Los 
valores de la curva de distribución F (F,) se han obtenido de la Tabla 9.7 del Apéndice, para unos 
niveles de significación del 90, 95 y 99% y unos grados de libertad 6, = 1 y I#I: = 2. Estos últimos 
se calculan teniendo en cuenta que como se determinan siete parámetros (influencias) con ocho 
experimentos sólo queda un grado de libertad (6) = X-7) y por otro lado como se realizan tres 
experimentos de replicación para determinar un parámetro (la desviación típica) quedan dos grados 
de libertad (& = r-l). Los valores que se obtienen de dicha tabla son: F, = 8.53; 18,51 y 98,50 
para niveles de confianza de 90, 95 y 99%, respectivamente. Finalmente se calcula la significación 
de cada factor comparando el valor de F, del mismo con la F,, para el nivel de confianza elegido. 
En la Tabla 6.16 se indican los niveles máximos de confianza requeridos para considerar 
significativo cada efecto. 
Tabla 6.16 Grados de significación máximos de las influencias 
Como puede observarse en dicha tabla, existe una gran concordancia entre los valores de 
significacion predichos por ambos métodos, aunque el test de la F es algo más (estricto, prediciendo 
niveles menores de confianza en algunos casos. 
Por comparación entre la magnitud de cada efecto o interaccion (Tabla 6.14) con la del error 
experimental, y tomando un nivel de confianza del 95’5, se deducen las siguientes influencias. 
Temperatura (X): 
El efecto de la temperatura sobre la conversión total (X,) y hacia isómeros del ndecano 
(X,) es despreciable, siendo la variable que más influye sobre la selectividad hacia isómeros 
de seis o más átomos de carbono (S.J. aumentando dicha selectividad al hacerlo la 
temperatura. 
La escasa dependencia de la conversión con la temperatura, difiere de los resultados 
publicados por otros investigadores que observan un aumento de la conversión total con 
aquella (Vúzquez y col., 1988; Weitkump y col. , 1982; Strijns y col., 1981). Este hecho puede 
deberse a la parcial desactivación del catalizador, ya existente para un tiempo dc reacción de 
cuatro horas como se ha comentado en el apartado anterior. Teniendo en cuenta la naturaleza 
de los reaccionantes y la presencia de centros ácidos en el catalizador, la desactivación será 
probablemente debida a la formación de coque, que depende en gran medida dc la 
temperatura. Así pues, a mayor temperatura el catalizador puede desactivarse más 
rápidamente contrarrestando el aumento de conversión. 
Presión (Y): 
La presión influye en los tres parámetros de reaccion analizados, aumentando eu todos 
los casos al incrementarse aquella. El efecto es especialmente importante sobre la conversión 
total (1(X,) = 31,62) frente a los otros dos (1(X,) = 1,25: I(S,) = 4,5X). 
La dependencia observada de la conversión con la presión difiere también cou los 
resultados publicados por otros investigadores. según los cuales al aumenlar la presión total 
disminuye la conversión total (Bultunas, y col.. 1983; Ste(jns y Frment, 1981). Este 
comportamiento anómalo se puede explicar también por la desactivación por deposicion de 
coque en el catalizador. Un aumento en la presión total origina mayor presión parcial de 
hidrógeno lo que facilita la hidrogenación de los precursores de coque c impidiendo su 
formación. Así pues a mayor presión el catalizador se desactivará menos y las conversiones 
obtenidas pueden ser mayores. 
Relación catalizador/n-decano (Z): 
La influencia de este parámetro sobre las tres funciones objetivo es similar a la de la 
presión, aumentando las conversiones y selectividad al hacerlo dicha relación. Asimismo la 
influencia sobre la conversión total es mucho mayor (1(X,) = 31,23) respecto a las otras dos 
(1(X,) = 1,60; l(S,) = 8,28). Valores elevados de esta relación serán desfavorables para la 
hidroisomerización, al aumentar más la conversión total que la conversión hacia isómeros del 
n-decano originando mayor proporción de productos de craqueo que de isómeros de éste. Los 
productos de craqueo serán preferentemente lineales al influir en menor grado sobre la 
selectividad hacia isómeros de seis o más átomos de carbono que sobre la conversión total. 
- Interacciones de segundo orden (XY, X2, YZ): 
Estas interacciones no influyen significativamente sobre la conversión hacia isómeros 
del n-decano ni sobre la selectividad. Sin embargo el efecto combinado del aumento de 
presión y temperatura (XY) así como de presión y relación WIM (YZ) influyen 
favorablemente sobre la conversión total, siendo contrario el efecto combinado de la 
temperatura y relación WIM (XZ). 
Interacción de tercer orden (XYZ): 
No ha resultado significativa la influencia de esta interacción sobre ninguno de los 
parámetros estudiados. 
A fin de determinar si las superficies de respuesta representadas por las ecuaciones 
polinómicas anteriormente expuestas pueden describirse mediante un modelo lineal, en el intervalo 
experimental investigado, se determinó la existencia de curvatura. Una función objetivo presenta 
curvatura cuando el valor de ésta, C, es superior al efecto de curvatura de la misma, EC, para un 
nivel de significación determinado, en cuyo caso su comportamiento debe describirse con modelos 
cuadráticos, Según los resultados obtenidos (Tabla 6.15) se puede concluir que la conversión total 
presenta curvatura apreciable a diferencia de la conversión hacia isómeros del n-decano y la 
selectividad. Como consecuencia, la ecuación polinómica propuesta anteriormente para la 
conversión total sólo es válida para reproducir los resultados en las condiciones de los puntos 
experimentales del diseño, mientras que las otras dos pueden reproducir sus funciones objetivo en 
todo el intervalo experimental. En las Figuras 6.46 y 6.47 se muestran las superficies 
representativas de estas dos últimas funciones objetivo observándose que la conversión hacia 
isómeros aumenta de forma lineal con la presión (Y) y relación W/M (Z) hacia sus valores 
Figura 6.46 Primer diseño factorial: Conversión hacia isómeros del n-decano, X, 
Figura 6.47 Primer disefio factorial: Selectividad hacia isómeros de seis o rnk átomos de carbono, S, 
superiores (+l). La selectividad hacia isómeros de más de seis átomos de carbono presenta un 
comportamiento análogo aunque dependiente de la temperatura, siendo más acusado al menor valor 
de la misma. 
Como resumen, puede concluirse que la temperatura es la variable que menos influye sobre 
los parámetros analizados siendo por el contrario la relación W/M la de mayor influencia. En la 
Tabla 6.17 se presentan las variaciones de estos parámetros por incremento unitario de cada 
variable. En los tres casos, las variables estudiadas influyen positivamente, en mayor o menor 
medida, aumentando los parámetros de reacción al hacerlo dichas variables. Sin embargo, como 
se ha comentado, los resultados relativos a la influencia de la temperalura y presión sobre la 
conversión total difieren respecto de lo esperado debido a la desactivación del CatahidOr. Por ello 
se consideró interesante determinar la influencia de la presión, temperatura y tiempo de utilizacifin 
sobre la desactivación del catalizador y eliminar su efecto en el estudio de las condiciones de 
operación. 
Tabla 6.17. Primer diseño 2’: Influencia de variables. 
VARIABLES 
FACTORES 
T (%/“C) P (%/atm) WIM (%/g mal) 
x., O,O2 cl,79 1,30 
XT 0,oo 0,03 0,07 
& 0,16 0,ll 0,35 
iii) Desuctivución del catalizador 
Teniendo en cuenta los resultados obtenidos en los apartados anteriores, se consideraron como 
variables más significativas en la desactivación del catalizador, la temperatura, presión y el tiempo 
de utilización. 
- Influencia de la temueratura Y oresión de reacción 
A fin de determinar la influencia de estas variables sobre la actividad del catalizador se 
realizaron cinco pares de experimentos, para tiempos de reacción de dos y cuatro horas 
manteniendo constante la relacion (WIM)t,, modificando la presión y temperatura (Tablas 5.10 - 
10.3-, 5.11 -11.2 y 11.6. y 5.12). Para determinar el grado de desactivación se utilizaron dos 
parámetros denominados grados de desactivación y que se definen: 
X,(t,=2hi X.,.it,=4h) 
(y = - 
2 
siendo, 01 y /3 los grados de desactivación referidos a la conversión total y hacia isomeros 
respectivamente. En la Tabla 6.18 se resumen los parámetros de reacción y grados de desact~ivacion 
obtenidos. 
En la Figura 6.48 se representa gráficamente la variación de los grados de desactivacion con 
la presión y temperatura. Como puede observarse los grados de desactivación aumentan con la 
temperatura y al disminuir la presión, siendo para ésta última mas pronunciada dicha variacion. 
La mayoría de los catalizadores utilizados en la industria química están sujetos a una mayor 
o menor pérdida de actividad con el tiempo de uso de los mismos debido a procesos de 
desactivación. Existen distintos mecanismos y tipos de desactivación que en términos generales se 
agrupan en tres grandes grupos: Sinteriaación o desactivación térmica, envenenamiento y 
ensuciamiento (Mmfon y col., 1987). En el caso de catalizadores hifuncionales de zeolita y metales, 
utilizados en el tratamiento de hidrocarburos, las principales causas de desactivación son (ZWhi~~ 
y col., 1991): 
Formación de coque, que se deposita sobre la superficie externa yio interna o bloqueando 
los canales de la zeolita. 
Tabla 6.18 Desactivación: Efecto de presión y temperatura. 
T (“C) 320 320 290 290 260 260 290 290 290 290 
P (Am) 70 70 70 70 70 70 30 30 50 50 
h 09 2 4 2 4 2 4 2 4 2 4 
x., 86,8 55.8 66.3 SO,0 48,7 42,l 54,2 32,3 :,9,2 39,9 
& 68 3;U 3,8 2,8 2,s 2,0 2,9 1.8 3,8 2,s 
LS., 90,3 82.7 77.5 79,2 84,0 66,4 72,6 73.7 79,4 77, 
5 8X,5 82,O 77.5 1932 X4,0 66.4 72,6 73,7 79,4 77.1 
ss 59,3 48.6 46,6 44,5 36,5 33,9 42,X 42,2 -L 48,X 44,l 
N IS,. 8.15 3,3 IO,9 9,7 
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Figura 6.48 Desactivación: Grados de desactivación, 01 y 8. 
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Sinterización de las partículas metálicas, que modifica la estructura y disminuye e] área 
superficial de los centros metálicos. 
- Adsorción selectiva de agentes indeseables sobre los centros ácidos. 
La adsorción selectiva de agentes indeseables puede descartarse dada la elevada pureza de las 
materias primas utilizadas, siendo las otras dos causas las que en mayor o menor medida 
contribuyen a la desactivación del catalizador. EI aumento del grado de desactivación con la 
temperatura puede explicarse mediante ambos; así, la formación de coque originado mediante una 
serie de procesos endotérmicos se favorece con la temperatura, de manera similar a lo que ocurre 
con la migración de partículas metálicas responsables de la sinterización de las mismas. Por otro 
lado el menor grado de desactivación obtenido al aumentar la presión se explica como se comentó 
anteriormente teniendo en cuenta que al ser mayor In presión parcial de hidrógeno disminuirá la 
formación del coque por hidrogenación de los precursores del mismo. 
Estas observaciones están de acuerdo con los resultados obtenidos por otros autores, que 
además señalan que la desactivación en este tipo de catalizadores se produce más rápidamente en 
los centros ácidos que en los centros metálicos (Le~liw \I <:ol., 1991). 
- Influencia del tiemuo de utilización del catalizador, t,, 
La desactivación de un catalizador depende, además de las condiciones de operación presión 
y temperatura, del tiempo de utilización del mismo Para conocer- su influencia se llevó a cabo un 
estudio comparativo con dos catalizadores en condiciones de alta y ba.ja desactivación (ser& a y 
b respectivamente) sin sustituir el catalizador en cada una de ellas (Tablas 5.13 y 5.14) y utilizando 
el procedimiento experimental descrito en el apartado 4.4.3. 
Asimismo, con objeto de comparar los grados de desactivación obtenidos en cada caso. se 
realizó una reacción “test” de ambos en las mismas condiciones de operación (Tabla 5.15). 
En las Figuras 6.49 y 6.50 se representan los parámetros de reacción y distribución de 
productos en función del tiempo de utilización para las dos series de experimentos. Se observa que 
en ambas, la conversión disminuye con el tiempo de utilización hasta seis horas. Entre seis y doce 
horas la actividad permanece aproximadamente constante, en ambos casos, para disminuir de nuevo 
entre las doce y quince horas del tiempo de utilización. Por último, en la serie de elevada velocidad 
de desactivación (serie a). a partir de éste tiempo de 15 horas, la actividad disminuye lentamente, 
mientras que para la serie h (baja desactivación) no se obtienen valores de conversión significativos. 
En la Figura 6.51 se representa la evolución de las conversiones total y hacia isómeros, con 
el tiempo de utilización para ambas series de experimentos, observándose la coincidencia de las 
distintas zonas de variación de la conversión comentadas anteriormente. Las diferentes condiciones 
de operación utilizadas en los experimentos de ambas series ,justifica los distintos valores de 
conversión finales ohtenidos con ambos catabzadores. En dicha figura se resumen los parámetros 
de reacción ohtenjdos en las reacciones de prueba de actividad catalítica de cada catalizador una 
vez desactivado. Los resultados obtenidos confirman que el grado de desactivaci6n del catalizador 
de la serie a (alto grado de desactivación) es mucho mayor que el de la serie h, pues con éste 
último se obtuvo una conversión total del 13% mientras que con el primero lùe nula. 
Con ohjeto de comparar la cantidad de coque en los dos catalizadores desactivados mediante 
las dos series de experimentos se realizó un análisis termogravimétrico de ambos catalizadores 
desactivados. Las termogravimetrías se realizaron en dos etapas: una en atmosfera inerte de helio 
elevando la temperatura de las muestras desde 120°C hasta 600°C con una velocidad de calefacción 
de 10”Cimin y manteniéndolas a esa temperatura durante media hora para obtener estabilización 
de su peso, y la segunda introduciendo aire para quemar el coque residual a la misma temperatura. 
Previamente se eliminaba la humedad de las muestras en flujo de helio a 120°C. 
En la Figura 6.52 se muestran los curvas de pérdida de peso y derivada de ésta última (DTG) 
de ambos catalizadores. Como se puede observar existen tres zonas diferenciadas de pérdidas de 
peso: una primera zona de pequeña pérdida comprendida entre 120 y 28O”C, debida probablemente 
al agua más fuertemente adsorbida en la zeolita, una segunda zona entre 280 y 600°C en atmósfera 
de helio correspondiente a la descomposición de coque por craqueo térmico y otra tercera a 600°C, 
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Figura 6.49 Desactivación en función del tiempo de utilización: Serie a 
T, = 320°C; P, = 30 atm; W/M = 31 glmol y tn = 3 h. 
Figura 6.50 Desactivación en función del tiempo de utilización: Serie b 
T, = 260°C; P, = 70 atm; W/M = 31 g/mol y tR = 3 h. 
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Figura 6.51 Comparación de la conversión total entre las dos series de desactivación 
al introducir el aire, correspondiente a pérdidas por combustión del coque residual. En ambos 
catalizadores, las pérdidas de peso correspondientes a las dos primeras zonas son similares. aunque 
ligeramente superiores para el catalizador de la serie b (baja desactivación). Sin embargo las 
pérdidas de peso correspondientes a la combustión del coque más pesado son mucho mayores para 
el catalizador desactivado mediante la serie a (alta desactivación), resultando también una mayor 
pérdida de peso total para este catalizador. 
Los resultados comentados indican que en ambos catalizadores existe en similar proporción 
una parte del coque que se puede descomponer por craqueo térmico. mientras que la proporción 
de coque que no se puede descomponer térmicamente y que probablemente debe ser coque de 
naturaleza más aromática, es mayor en el catalizador desactivado en condiciones de alta 
desactivación, presentando además un mayor contenido total del mismo. 
Figura 6.52 Desactivación: análisis termogravimétrico 
A fin de determinar la naturaleza del coque en ambos catalizadores se realizaron dos análisis 
mediante espectrofotometría infrarroja. En las Figuras 6.53, 6.54 y 6.55 se muestran los espectros 
diferenciales obtenidos restando de los espectros de los catalizadores coquizados el de un catalizador 
sin desactivar, en tres zonas del espectro infrarrojo. Se puede observar la aparición de las bandas 
parafínicas entre 2800 y 3000 cm.’ correspondientes a la vibraci6n de alargamiento C-II, de olefinas 
o carbocationes primarios y secundarios entre 1600 y 1650 cm1 (vibración de alargamiento C =C) 
y una banda típica de coque asignada a especies altamente deshidrogenadas, probablemente 
compuestos poliarómaticos de estructura grafítica alrededor de 1570 cm’, no obteniéndose 
evidencia de parafinas muy ramificadas caracterizadas por el doblete de las bandas a 1365 y 1380 
cm’ de vibräcion de flexión C-H (Uguina y col., 1993; Lange y el., 1988; Conley, 1979). El pico 
definido por la banda del coque, 1570 cm-‘, aparece sólo en la muestra desactivada mediante la 
serie a (alta desactivación) mientras que las bandas correspondientes a los compuestos parafínicos 
son ligeramente mayores en el otro catalizador (baja desactivación). Así pues, se deduce que en éste 
último catalizador el coque tiene un mayor carácter parafínico y poco ramificado que SC puede 
descomponer por craqueo térmico, lo que explica que la pérdida de peso correspondiente a la 
segunda zona de la termogravimetría (T:280-600”C), comentada anteriormente, sea ligeramente 
mayor en este catalizador. Por otro lado, la pérdida de peso observada a 600°C en corriente de 
aire, con el catalizador más desactivado, serie a, se puede asociar a coque de tipo poliaromático. 
mucho mas difícil de eliminar y que no aparece en el catalizador menos desactivado al no presentar 
la banda correspondiente. 
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Figura 6.53 Desactivación: Espectro infrarrojo 3050-2850 cm-’ 
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Figura 6.54 Desactivación: Espectro infrarrojo 1650-1500 cm“ 
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Figura 6.55 Desactivación: Espectro infrarrojo 1400-1350 cm-’ 
Así pues, se puede concluir que la desactivación del catalizador depende en gran medida de 
las condiciones de operación, determinando éstas el tipo y cantidad total de coque formado y la 
actividad del catalizador. 
iv) Diseño ,factorial 2’ corregido 
Como se ha demostrado en apartados anteriores, la desactivación del catalizador durante el 
proceso de hidroisomerización de n-decano influye sobre los parámetros de reaccion, afectando a 
las influencias de las condiciones de operación sobre el comportamiento del mismo. Por lo tanto, 
se consideró necesario corregir dichos resultados en función del mayor o menor grado de 
desactivación del catalizador en cada uno de los experimentos. 
Utilizando los resultados obtenidos en el apartado anterior sobre la desactivacion del 
catalizador, en particular la influencia de la temperatura y presión de reacción, se corrigieron tanto 
la conversión total como hacia isómeros del n-decano obtenidas en el primer diseño factorial 2’, 
utilizando los grados de desactivación mas elevados (o,,,,, y fl,,,i,) mediante las ecuaciones: 
las conversiones corregidas para cada experimento, i. 
las conversiones del primer disetio factorial 23. 
los grados de desactivación. referido a la conversión total y hacia 
isómeros del n-decano, en las condiciones del experimento i. 
valores máximos de N y P. 
Para determinar los valores de 01 y fl correspondientes a las condiciones experimentales de 
cada experimento, se han ajustado los valores de la Tabla 6.18 a ecuaciones polinómicas, 
obteniéndose las siguientes ecuaciones: 
cr == 9,7 -t 6,l T 1,375 P 1,25 T2 - 0,175 P2 
fl = 0,65 + 0,55 T - 0,025 P + 0,45 T’ - 0,125 P* 
siendo T y P los valores codificados de cada variable (-1, 0, -i-l). 
Los valores corregidos de ambas conversiones, X, y X,, se presentan en la Tabla 6.19. 
También se determinaron las influencias de los factores e interacciones, curvatura y parámetros 
estadísticos para realizar el test de significación de la t de Student (Tablas 6.20 y 6.21) 
Tabla 6.19 Diseño factorial 23 corregido: Condiciones de reacción y resultados 
TIC PK WIM x, X, 
X Y Z 70 70 
+1 +~ I +1 83,5 4,l 
+ I +- 1 -1 41;4 X9 
-ti I -1 +I 43-o 2.7 
ir, 1 -1 -1 33,2 J,5 
-1 ti +1 17,l 12 
-1 +1 -1 7.6 03 
-1 -1 +1 17,9 0.9 
I -1 -1 Il ,3 0,5 
0 0 0 37,9 1>7 
0 0 0 37,4 l,h 
0 0 0 37,4 1.3 
Tabla 6.20 Diseño factorial 2’ corregido: Influencias de factores principales e interacciones. 
FACTOR 0 X, XI 
INTERACCION 
X 38,3 2,0 
Y 12,55 0.78 
Z 15,s 0,8X 
XY 36,3 0.62 
xz 1,45 0,33 
YZ 29.6 0,08 
XYZ 53 -0,08 
Tabla 6.21 Test de t de Studeut: Parámetros estadísticos. 
Función Y, YIW s IC C EC 
objetivo 90% 95% 99% 90% 95% 99% 
XT 32,6 31,6 0,29 0,4x 0.72 1,65 -5 0,57 0.83 1.94 
X, 1_79 1,53 0,21 0,35 0.52 1,19 0,26 0.41 0.61 1.40 
En la Tabla 6.22 se resumen las influencias significativas, para un nivel de confianza del 
95 %, para las conversiones del primer diseño factorial 2’ corregido y sin corregir. Como se puede 
observar, hay más influencias significativas, para ambos parámetros, en los resultados corregidos. 
Cabe destacar en primer lugar que la temperatura (X), es la variable que más influye sobre ambas 
conversiones corregidas, aumentando éstas al hacerlo la temperatura. Por otro lado, las influencias 
de la presión (Y) y la relación W/M (Z) disminuyen aproximadamente a la mitad respecto a los 
resultados sin corregir. 
Tabla 6.22 Comparación entre el diseño factorial corregido y sin corregir 
FUNCION FACTOR 0 INTERACCION 
OBJETIVO X Y 2 XY xz YZ 
Sin corregir -- 31,6 31,2 1.3 -5,08 
X,, 
Corregid« 3x,3 12,5 15,s 36,3 ?,4S 
Sin corregir -- 1,25 I,60 -~ -- 
XI 
Corregido 2,0 0,7x 0,89 0.62 -~ 
Estos resultados, en particular la influencia de la temperatura, se corresponden ahora con los 
resultados experimentales observados por otros investigadores. Como ya se ha comentado, la 
corrección realizada consiste fundamentalmente en referir todos los resultados del diseño a un 
mismo estado de referencia respecto a la desactivación, definido como el mayor valor de la misma 
(mayores valores de los grados de desactivacion o y fl), por lo que en estas condiciones el 
catalizador presenta más actividad al aumentar ta temperatura. La presión tdmbiéll influye 
positivamente, aunque en menor medida, lo que indica que la corrección realizada puede resultar 
aún insuficiente. En cuanto a la relación W/M, al disminuir su influencia a la mitad indica que esta 
variable también estaba afectada por el efecto dc la desactivación, eliminándose por tanto 
parcialmente dicho efecto. 
Los valores más elevados de las funciones objetivo se obtienen de nuevo para los niveles 
superiores del diseno ( + 1, + 1, + 1) indicativo de que pueden seguir aumentando en esa dirección. 
Asimismo la conversión total mantiene el efecto de curvatura ya observado. 
v) Segundo diseño factorial de experimentos, 2’ 
Con el fin de comprobar si las influencias de presión y temperatura corregidas por la 
desactivación podían considerarse válidas, se realizó un segundo diseño factorial de experimentos 
en condiciones de menor desactivación del catalizador, es decir con un tiempo de reacción menor, 
dos horas, y una relación WIM también más pequeña, 25 gimo1 (nivel inferior del primer diseño). 
En la Tabla 6.23 se resumen las condiciones de reacción y funciones objetivo obtenidas en 
los cuatro experimentos del diseño factorial y las tres replicaciones del punto central (Tabla 5.16). 

























































El tratamiento de los datos para el cálculo de las influencias, curvatura y test de significación 
se realizó de forma similar a la descrita en el primer diseño (apartado 6.3.1 .ii). 
- Influencias de los factores e interacciones 
Los valores de las influencias obtenidas se resumen en la Tabla 6.24. Con los valores de estas 
influencias y el valor medio de los experimentos del diseño se obtienen las ecuaciones polinómicas 
representativas de las nuevas superficies de respuesta: 
X, = 20,6 + ll,76 X + 2,15 Y + 2.50 XY 
X, = 1,68 + 0,98 X + 0.58 Y + 0,68 XY 
S, = 52,4 + 9,20 X + 7345 Y + 1,45 XY 
Tabla 6.24 Segundo diseño factorial: Influencias de factores principales e interacciones. 
FACTOR 0 X, X, S6 
INTERACCION 
X 23,5 1,96 1x,4 
Y 4,3 1,15 14,9 
XY 5 1,35 14,9 
que relacionan las funciones objetivo con los factores, permitiendo reproducir los resultados del 
diseño factorial y donde X e Y representan los valores codificados de cada factor. 
Si&‘icación de las influencias v efecto de curvatura 
A fin de determinar la significacion de los efectos de los factores e interacciones se utilizó 
el test t de Student y el test F de Fischer, de forma similar a como se ha descrito en el primer 
diseno (apartado 6.1.3. ii). 
En la Tabla 6.25 se recogen los parámetros estadísticos necesarios para aplicar el test t de 
Student determinados como se ha descrito anteriormente. Con los valores de las influencias de los 
factores principales y sus interacciones (Tabla 6.24) y los intervalos de confianza para cada función 
objetivo (Tabla 6.25) se determinaron los niveles de significación máximos para que puedan 
considerarse significativos utilizando los valores de la t y F obtenidos como se ha comentado en 
el primer diseño de experimentos y que coinciden con los de éste. En la Tabla 6.26 se resumen los 
valores obtenidos mediante los dos test de significación ensayados. De la misma forma que para 
el primer diseño no se consideraron grados de confianza inferiores al 90% 
Por comparación entre la magnitud de cada efecto o interacción (Tabla 6.24) con la del error 
experimental, y tomando un nivel de confianza del 95%, análogamente al primer diseño factorial, 
se deducen las siguientes influencias: 
,,-.. .~ 
Tabla 6.25 Test de t de Student: Parámetros estadísticos. 
Función Y,” Y.,.,, s IC C EC 
objetivo 90% 95% 99% 90% 95% 99% 
XT 20,6 24,4 0,92 1.55 2_29 5,21 -3,8 3,52 5.18 ll.96 
XI 1,6X 1,43 0,51 O,86 1,27 2,92 0,25 1,95 2,87 6.63 
S, 52,4 44,8 1,68 2,83 4,17 9,63 1,6 6,42 9,41 21,83 
Tabla 6.26 Grados de significación máximos de las influencias 
- Temperatura (X): 
La temperatura influye de forma clam sobre la conversión total y selectividad, 
fundamentalmente sobre la primera. La influencia sobre la conversión hacia isómeros es muy 
pequeña si se aplica el test t e inferior al 95% con el test F. 
- Presión (Y): 
La presión influye, al igual que la temperatura de forma clara sobre la conversión total 
y selectividad, no resultando significativa la influencia sobre la conversión hacia isómeros 
para un nivel de significación del 95 % 
Interacción de segundo orden (XY): 
La influencia de la interacción entre la temperatura y la presión nuevamente resultó 
significativa sobre la conversión total. Así, si se observan los valores experimentales 
obtenidos (Tabla 6.23), al aumentar la presión para el nivel de temperatura (+ 1) los valores 
de conversión difieren aproximadamente en un 30% mientras que son similares para el nivel 
inferior (-1) lo que indica que la influencia de la presión depende de la temperatura. es decir 
la interacción de estas variables es importante. Estos mismos efectos se observan sobre la 
selectividad, para la cual también resultó significativa dicha interacción, y sobre la conversión 
hacia isómeros aunque en este caso solo fue significativa para el tcst de la t (a un 95%). 
Aunque los resultados estadísticos de los dos “test” no son equivalentes en lo referente a la 
influencia de las variables sobre la conversión hacia isómeros, debido al mayor error 
experimental en este parámetro, se consideri, significativa la influencia de la presión y 
temperatura sobre dicha variable. 
Los resultados de la posible curvatura de las funciones objetivo (Tabla 6.25), indican que no 
se produce de forma significativa en ninguna de ellas, por lo cual las ecuaciones anteriormente 
expuestas son válidas para reproducirlas, en el intervalo experimental investigado. En las Figuras 
6.56, 6.57 y 6.58 se representan las superficies de respuesta de la conversión total, hacia isómeros 
y selectividad hacia isómeros de seis o más átomos de carbono. En ellas se puede observar el efecto 
comentado de una variable sobre la influencia de la otra en las funciones objetivo, consecuencia 
de la interacción entre ambas, efecto más acusado para la conversión hacia isómeros del n-decano 
y selectividad. En ningún caso se observa la presencia de máximos, en el intervalo experimental 
investigado, aumentando continuamente los parámetros al hacerlo las dos variables estudiadas y 
obteniéndose los valores máximos en el extremo superior del diseño (f 1, + 1). 
Figura 6.56 Segundo diseño factorial: Conversión total 
Figura 6.57 Segundo diseño factorial: Conversión hacia isómeros del n-decano 
l .o 
Figura 6.58 Segundo diseño factorial: Selectividad, S,. 
A partir de todo lo expuesto anteriormente se observa que los resultados obtenidos en este 
diseco factorial, realizado con un tiempo de reacción y relación WIM menores, están más próximos 
a los resultados esperados. La temperatura influye de forma positiva sobre la conversión total, 
aumentando ésta última al hacerlo la temperatura. En el primer diseño factorial ésta variable no 
influía de forma significativa mientras que al hacer la corrección por desactivación se observó una 
importante influencia (38,3) superando incluso al obtenido en el segundo diseño (23,s). Por otro 
lado, la influencia de la presión sobre la conversión en este diseño (4,3) es también positiva aunque 
mucho menor que la obtenida en el primero (31,6) e incluso en el corregido (12,s). 
Asi pues, puede concluirse que tanto la corrección realizada con los grados de desactivación 
01 y 6 sobre los resultados del primer diseño, como los resultados obtenidos en el segundo diseño 
(menor tiempo de reacción y relación W/M) corrigen en parte el efecto negativo de la desactivación 
parcial del catalizador. Teniendo en cuenta que el objetivo de este trabajo no es optimizar las 
condiciones de operación con n-decano, molécula que se eligió como modelo para realizar la 
selección del catalizador, no se consideró necesario continuar ampliando el diseño hacia valores más 
elevados de la temperatura y presión para obtener el valor óptimo de las mismas. 
6.2 HIDROISOMERIZACION DE n-PARAFINAS 
Como se ha comentado anteriormente, el objeto de esta investigación es seleccionar un 
catalizador para llevar a cabo la hidroisomerizxión de fracciones pesadas de refinería con un 
elevado contenido en parafinas lineales. Por ello se realizó un estudio con una materia prima 
altamente parafínica, suministrada por Repsol Petróleo. S.A. 1 con el catalizador seleccionado 
previamente y con otro similar pero sustituyendo el níquel por platino como elemento hidrogenante. 
La fracción parafínica utilizada en esta investigación. denominada PWL. está consti(uida 
prácticamente en su totalidad por parafinas, con un contenido en hidrocarburos lineales del 88% 
en peso, y una distribución de átomos de carbono comprendida entre 21 y 38. 
En la Figura 6.59 se muestra la distribución de hidrocarburos por átomos de carbono de ésta, 
obtenida por análisis cromatográfico realizado en el laboratorio del Departamento de Ingeniería 
Química (D.1.Q) y en el centro de investigación de Repsol en Madrid (Repsol). En ella puede 
observarse la buena concordancia entre los resultados obtenidos mediante ambos análisis. 
Sin embargo. como se verá a continuación, cuando el contenido de isómeros en las muestras 
de productos obtenidas es más elevado, los análisis convencionales (realizados en D.I.Q.) predicen 
una concentración menor de isómeros de los que contienen en realidad. Esta discrepancia se debe 
a que las parafinas ramificadas no consiguen separarse totalmente de las lineales en las columnas 
de cromatografía, con lo cual la integración de los picos obtenidos predice mayor cantidad de estas 
últimas. Para resolver este inconveniente se utilizan unos métodos de integración normalizados 
(Repsol), mediante los cuales se consigue restar de forma bastante aproximada la parte proporcional 
que pertenece a los hidrocarburos ramificados del área de los picos correspondientes a las parafinas 
lineales, asignándose a los isómeros correspondientes. 
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Figura 6.59 Análisis de la fracción parafínica utilizada como materia prima (PWL)
Dada la complejidad de dicho análisis y al no disponer en el Departamento de Ingeniería
Química (DIQ) de los medios adecuados para efectuar dicha corrección, se llevaron a cabo los
análisis convencionales de los experimentos realizados y solamente los normalizados para las
muestras de mayor interés.
6.2.1 Catalizador de níquel (NiHZSM-5/Mont.)
En primer lugar y con objeto de determinar la influencia del craqueo térmico en la
hidroisomerización de la fracción parafínica, se realizó un experimento sin catalizador en
condiciones severas (T~ 3200C; ~R = 100 atm y tR = 2 b), obteniéndose una conversión
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A continuación se llevó a cabo la hidroisomerización de la parafina PWI. con el catalizador
seleccionado en el apartado 6.1, utilizando distintas condiciones de operación. Como punto de
partida se tomaron las condiciones de reacción más favorables, encontradas en la
hidroisomerización de n-decano (TR = 3200C; ~R = 70 atm; W/M 0,35 g/g y tE = 4 h). Los
resultados obtenidos (Tabla 5.17), se resumen en la Tabla 6.27 junto a las condiciones
experimentales y parámetros de reacción definidos en el apartado 5. 1.
Tabla 6.27 Hidroisomerización de PWL con NIHZSM-5/Mont.







































































Como puede observarse, en las condiciones de reacción más favorables para la
hidroisomerización de n-decano (Exp 17.1>, cl rendimicnto de la fracción de más de 21 átomos de
carbono, RKI + es muy pequeño (8,5%) aunque el grado de isomerización obtenido es elevado (37,9
%). Este resultado indica que más del 90% de la fracción inicial se craquea a productos de menor
peso molecular, con la consiguiente pérdida en el rendimiento de la fracción pesada que es la que
tiene realmente interés. Así pues se modificaron las condiciones de operación a fin de obtener
mejores resultados.
En primer lugar se redujo el tiempo de reacción de cuatro a dos horas para disminuir la
elevada conversión (Exp. 17.2). De esta forma se consiguió aumentar el rendimiento R~,1 hasta
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un 37%, aunque el grado de isomerización. 1, disminuyó a 13,4 %, lo que implica que el contenido
en isómeros, iP,1 , en la fracción pesada sea la mitad.
Teniendo en cuenta que en el estudio con n-decano aumentos de presión conducían a mayores
selectividades hacia isómeros, se aumentó la presión, respecto a esta última reacción, de 70 a 100
atm (Exp. 17.3). De esta forma se consiguió duplicar el grado de isomerización aunque por el
contrario el rendimiento de la fracción pesada disminuyó hasta un 4,4%, valor inferior al obtenido
en las primeras condiciones ensayadas (Exp 17.1). De esta forma se confirman las influencias
obtenidas con n—decano, donde la presión influye positivamente tanto sobre la isomerización como
sobre la conversión hacia productos de craqueo al presentar mayor influencia sobrc la conversión
total que sobre la conversión hacia isómeros del n-decano.
Con objeto de aumentar el rendimiento de la fracción pesada obtenido en esta última reacción
se disminuyó la relación másica W/M (Exp. 17.4>. Como sc observa en la Tabla 6.27 se consiguió
un gran aumento en dicho rendimiento (76,6 %) aunque el grado de isomerización disminuyó hasta
un valor de un 4,9%.
Por último a fin de comprobar el efecto de la temperatura se realizó un experimento
disminuyendo la temperatura desde 320 a 290
0C, respecto a la primera reacción realizada (Exp
175>. Los resultados obtenidos indican que la temperatura influye de forma muy importante
respecto a la proporción de craqueo, pues al disminuir la misma aumenta el rendimiento de la
fracción pesada desde un 8,5 % hasta un 73,7 %. Sin embargo el grado de isomerización disminuye
de tbrma acusada desde un 37.9% hasta 5,9 %.
A la vista de los resultados obtenidos puede observarse que las condiciones de operación
correspondientes al experimento 17.1 (3200C; 70 atm; 0,35 g/g y 4 Ii) conducen al mayor grado
de isomerización (37,9 %) con muy bajo rendimiento en la fracción pesada, mientras que las
correspondientes al experimento 17.5 (2900C; 70 atm; 0,35 glg y 4 h) proporcionan un rendimiento
elevado en esta última (76,6 %> pero con un grado de IsomerIzación pequeño (4,9 7).
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Así pues y con objeto de mejorar los resultados obtenidos en estas dos reacciones, se
realizaron dos nuevos experimentos. En primer lugar, a fin de aumentar el rendimiento en la
fracción pesada manteniendo el grado de isomerización alcanzado en el experimento 17.1. se
disminuyó la temperatura de reacción a 290 0C, y sc aumentó la presión a 100 atm (Exp. 17.6).
Como se puede observar se consiguió el esperado aumento de rendimiento en la fracción pesada
aunque no del grado de isomerización. En segundo lugar, con objeto de aumentar el grado de
isomerización se realizó un nuevo experimento en las mismas condiciones del Exp. 17.4, pero con
un tiempo de reacción de cuatro horas (Exp. 17.7>. Puede observarse que aunque el rendimiento
en la fracción pesada no disminuye mucho, no se obtiene el esperado aumento del grado de
isomerización.
En la Figura 6.60 se representan gráficamente el grado de isomerización, 1, y proporción de
isómeros en la fracción pesada, iP
21 +, en función del rendimiento de ésta última. Puede observar-se
que el grado de isomerización y lógicamente el contenido en isómeros conseguido en la fracción
pesada presenta un máximo en función del rendimiento de dicha fracción, independientemente de
las condiciones de operación. Este máximo se obtiene aproxiniadarnente para un rendimiento del
10-15%, para el cual el contenido en isómeros puede ser de un 45 %.
A fin de determinar el contenido real de isómeros en la fracción pesada de los productos de
reacción obtenidos en los experimentos 17,4 y 17.6, en los cuales se obtuvo un rendimiento
elevado, próximo al 75 % con contenido en isómeros del 13 ¼,se llevó a cabo un análisis
cromatográfico mediante integración normalizada. En las Figuras 6.61 y 6.62 se representa la
distribución de hidrocarburos por átomos de carbono según ambos análisis.
Como puede observarse y según se comentó anteriormente, el contenido de isómeros real en
la fracción pesada es muy superior al obtenido en nuestros análisis, de tal forma que se eleva desde
un 12,9 y 12,4 ¼a un 39% y 46,5 ¼,para las reacciones 17.4 y 17.6, respectivamente. El
rendimiento en fracción pesada obtenido con este catalizador es por tanto próximo a un 75%, con
un contenido en isómeros alrededor del 40 %, lo que puede considerarse bastante aceptable.
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Figura 6.60 Resultados obtenidos con el catalizador NiHZSM-5/Mont.
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Figura 6.61 Distribución de hidrocarburos de la fracción P21~. Experimento 17.4
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Figura 6.62 Distribución de hidrocarburos de la fracción P21 ~.. Experimento 17.6
6.2.2 Catalizador de platino (PtIuIZSM-5/Mont.)
Para comprobar el efecto de la naturaleza de la función hidrogenante, se preparó un
catalizador con platino, metal que posee mejores propiedades como centro
hidrogenante/deshidrogenante que el níquel aunque su precio es mucho más elevado. El método y
condiciones de preparación empleados para la preparación del mismo fueron similares a los
descritos para el catalizador de niquel, modificándose únicamente la etapa de intercambio iónico,
como se describe el apartado 9.2.2.
Se realizó una serie de seis experimentos, con el catalizador de platino (Tabla 5.18)
resumiéndose en la Tabla 6.28 las condiciones de reacción utilizadas y los parámetros de reacción.
Comparando los resultados obtenidos con el catalizador de Ni y Pt. en las mismas condiciones
de operación (Exp. 17.1 y 18.1), se puede observar que este último catalizador presenta una mayor
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Tabla 6.28 Hidroisomerización de PWL con PtHZSM-5/Mont.






























































En la Figura 6.63 se representan gráficamente el grado de isomerización, 1, y proporción de
isómeros en la fracción pesada, IP2>,, en función del rendimiento de ésta última. Puede observarse
que de manera similar a lo que sucede con el catalizador de níquel se obtiene un máximo de ambos
parámetros con cl rendimiento (50% para el grado de isomerización y 70 % para cl contenido de
isómeros), superior a los obtenidos con el catalizador de níquel, para un valor del rendimiento
también mayor.
A fin de determinar el contenido real de isómeros del producto obtenido con el catalizador
de platino se realizó el análisis normalizado del experimento 18.5 en el cual se obtuvo un
rendimiento en fracción pesada (71,8 %) similar al mejor resultado obtenido con el catalizador de
Ni (72,0 ¼).El contenido de isómeros en ésta muestra es de 47,6 ¼.
En la Tabla 6.29 se resumen las condiciones de operación y parámetros de reacción obtenidos
con los dos catalizadores y que conducen a valores similares del rendimiento en fracción pesada
y contenido de isómeros, correspondiendo este al análisis normalizado, observándose que el
catalizador de platino requiere menos temperatura de reacción que el de níquel para conseguir el
mismo electo.
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Figura 6.63 Resultados ol>tenidos con el catalizador PtHZSM-5¡Mont.
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En resumen se puede concluir que con ambos catalizadores se obtienen buenos resultados en
la hidroisomerización de parafinas pesadas y en consecuencia son viables para realizar el
desparafinado catalítico de fracciones pesadas (Tabla 6.28). Comparando ambos (Figuras 6.62 y
6.63>, el catalizador PtHZSM-5/Mont. presenta mayores actividad catalítica y selectividades hacia
la isomerización que el catalizador NiHZSM-5!Mont, lo que pone de manifiesto que el mayor
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7. CONCLUSIONES
De los resultados obtenidos en la presente investigación sobre la hidroisomerización de n-
parafinas con catalizadores bifuncionales basados en la zeolita ZSM-5 y níquel como metal
hidrogenante se deducen las siguientes conclusiones:
-- Durante la etapa de aglomeración de la zeolita se producen transformaciones que
modifican la acidez del catalizador, originándose bloqueo parcial de los canales de la
zeolita por el aglomerante (montmorillonita) e impidiendo el acceso a los mismos
disminuyendo así su acidez total.
2.- La forma catiónica de la zeolita utilizada en la aglomeración, no influye
apreciablemente sobre la actividad del catalizador fina! obtenido. No obstante, cuando
se utiliza la forma protoníca se produce un intercambio en estado sólido entre los
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protones de la zeolita y diferentes cationes de la montmorillonita lo que hace aumentar
la acidez de ésta. Esta acidez, resulta ser de carácter débil e insuficiente para catalizar
la reacción de hidroisomerización.
3.- Se ha comprobado que tanto la técnica de incorporación del níquel al catalizador corno
el precursor del mismo, determinan en gran medida la actividad y selectividad del
catalizador, debido a los distintos valores de acidez y dispersión metálicas obtenidas en
cada caso. La técnica de impregnación conduce a valores muy bajos de conversión, con
los dos precursores utilizados, mientras que la de intercambio iónico debido a su íne¡or
dispersión metálica origina mayores conversiones especialmente con el complejo acuoso
de níquel.
4.- La calcinación del catalizador no afecta a la función metálica, si ésta se incorpora por
intercambio iónico. No obstante, debido a que la función ácida puede modificarse en
esta etapa, se ha elegido una temperatura de calcinación de 4000C y un tiempo de 4
horas, condiciones que conducen a mayor actividad del catalizador.
5.- La relación Si/Al de la zeolita influye sobre la acidez de la misma, presentando ésta un
valor mínimo para la zeolita de relación intermedia. No obstante, dado que la de mayor
relación Si/Al origina más proporción de craqueo y que la de menor relación conduce
a más baja conversión total, se ha utilizado la de relación intermedia (Si/Al = 30) que
da lugar a mayores conversiones. Asimismo la relación entre centros metálicos/ácidos
influye decisivamente sobre la actividad del catalizador, la cual presenta un valor
máximo para un contenido en níquel del 1,1 % en peso para esta zeolita.
6.- El estudio de la influencia de las variables de operación se ha llevado a cabo mediante
un diseño factorial de experimentos, en los intervalos siguientes:
- Temperatura de reacción: 260 y 3200C
- Presión de reacción: 30 y 70 atm
- Relación catalizador/n-decano: 0,25 y 0,39 g/mol
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con cl que se han obtenido conversiones totales comprendidas entre un 30 y 100% con
selectividades hacia isómeros de seis o más átomos de carbono entre un 30 y 50%. En
las condiciones utilizadas se produce la desactivación parcial del catalizador lo que
origina distorsiones en las influencias de las variables obtenidas.
7.- La corrección llevada a cabo en las influencias de las condiciones de operación sobre
la conversión total, con unos grados de desactivación determinados en función de la
temperatura y presión de reacción, puede considerarse válida al haberse comprobado
ésta mediante un segundo diseño factorial de experimentos en condiciones de menor
desactivación -
8.- La hidroisomerización de una parafina industrial con el catalizador seleccionado,
NiHZSM-5/Mont, conduce a una fracción pesada con un contenido en isómeros del
46,5 % y un rendimiento en la misma del ‘72 $4.
9.- El catalizador preparado con platino, PtHZSM-5/Mont, presenta un máximo del grado
de isomerización mayor que el catalizador de níquel. NiHZSM-5, pero para bajos
rendimientos de fracción pesada (40 ¼),mientras que para rendimientos elevados






Como consecuencia de la presente investigación, se recomienda:
Estudiar la viabilidad de utilizar otros aglomerantes, en sustitución de la
montmorillonita, que no modifiquen la acidez de la zeolita y que, al igual que aquella,
carezcan de actividad catalítica.
2.— Estudiar distintas modificaciones de la zeolita, tales como tratamientos con ácido
fluorhídrico, vapor de agua, etc., conducentes a modificar sus propiedades ácidas y
aumentar su resistencia a la desactivación.
3.- Estudiar las etapas de secado y calcinación con catalizadores preparados por
impregnación a fin de obtener mayores dispersiones metálicas.
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4.- llevar a cabo el estudio de la influencia de las condiciones de reducción sobre el
tamaño de partícula y dispersión metálica obtenidos. En relación con las dos últimas
recomendaciones sería interesante disponer de una técnica que permitiese cuantificar
dichas dispersiones metálicas.
5.— Realizar un estudio completo de desactivación y regeneración del catalizador
seleccionado.
6.- Realizar un estudio cinético que permita obtener un modelo para la reacción de
hidroisomerización de u—decano, que tenga en cuenta la desactivación del catalizador.
En este sentido, sería imprescindible la identificación de los distintos isómeros del
n-decano obtenidos, para poder determinar el mecanismo de reacción.
‘7.- Ampliar el estudio de hidroisomerización de fracciones pesadas industriales, utilizando
las procedentes de los refinados de las unidades de extracción dc aromáticos con
furfural, optimizando las condiciones de operación con vistas o obtener máximos grados
de isomerización, con rendimientos elevados de fi-acción pesada. En este sentido
también sería interesante disponer de métodos analíticos para caracterizar las
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9. APENIXCE
9.1 METODOS ANALITICOS.
El método de análisis seleccionado para analizar las fases gaseosas y líquidas, ha sido la
cromatografía de gases (Willet, 1987).
9.1.1 Productos gaseosos
La fase gaseosa del reactor está constituida por hidrógeno e hidrocarburos saturados de hasta
5 o 6 átomos de carbono, fundamentalmente saturados, que se analizó por cromatografía de gases
utilizando un cromatógrafo HEWLETT-PACKARD modelo HP-5580-A de las siguientes
características:
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Cuatro portales de inyección.
- Dos válvulas de gases automáticas de 0,25 ml de capacidad.
- Dos detectores de conductividad ténnica (TCD).
- Dos integradores HEWLETT-PACKARD HP-5880-A.
- Dos columnas empaquetadas de acero inoxidable de 1/8 de pulgada de diámetro nominal,
una de referencia y otra para realizar la separación de los productos gaseosos. Está última
columna, de seis metros de longitud, contiene Porapack Q 80/100 mallas ASTM como fase
estacionaria, permitiendo una correcta separación de los compuestos presentes en la fase
gaseosa.
Las condiciones seleccionadas para el análisis fueron:
- Temperatura del portal de inyección
- Temperatura del detector
- Caudal de portador (He)























Para el análisis cuantitativo de los productos gaseosos de reacción se realizaron los calibrados
correspondientes, representando el peso de cada componente en mg frente a la respuesta en
unidades de área. Para los compuestos que no se disponían y/o los que eran líquidos en condiciones
atmosféricas, se obtuvieron los factores de respuesta a partir de los determinados experimentalmente
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y la relación existente entre unos y otros que se describe en bibliografía (Kaiser, 1963). En la Tabla
9.1 se indican los factores de respuesta obtenidos.
9.1.2 Productos líquidos.
i,) Productos líquidos obtenidos a partir de u-decano.
La mezcla de hidrocarburos líquidos se analizó por cromatografía
cromatógrafo HEWLETT-PACKARD modelo HP-5880--A, con un detector de ionización de flama

















(a): Factor de respuesta del hidrógeno
P (mg> 2,2055 IO~ Area (ua.> 0<145
(e>: OÑenidos experimentalmente.
(b): Obtenidos de bibliografía.
de gases, en un
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(FID) y un inyector para columnas capilares. Para este análisis se utilizaba una columna capilar de
sílice de 60 m de longitud y 0,25 mm de diámetro, con un espesor de película de 0,1 ~m. Las
condiciones seleccionadas para el análisis fueron:
- Temperatura del portal de inyección
- Temperatura del detector
- Caudal de portador (He)
- Programa de temperaturas del horno:
— Temperatura inicial
- Tiempo inicial











La identificación de picos se ha realizado a partir de los tiempos de retención de las sustancias
puras, mediante inyección de un juego de muestras patrón. Los compuestos se agrupan por átomos
de carbono, distinguiéndose en cada fracción entre hidrocarburos lineales y no lineales.
El análisis cuantitativo se lleva a cabo considerando los factores de respuesta de los distintos
productos de reacción relativos al benceno (Gascó, 1970), cuyos valores se recogen en la Tabla
9.2. Dada la similitud de los factores de respuesta de los distintos hidrocarburos y el elevado
número de componentes de la mezcla líquida, se condiseró un factor de respuesta igual a la unidad,
común a todos ellos.
i) Productos líquidos obtenidos a partir de ti-parafinas pesadas.
La mezcla de hidrocarburos líquidos obtenidos a partir de materias primas parafínicas
pesadas, se analizó por cromatografía de gases, en un cromatógrafo KONIK KNK-3000-HRGC,
con una columna capilar similar a la utilizada en los apartados anteriores, pero cíe menor longitud
(12 m) y detector de ionización de llama (¡ID). Las condiciones de análisis seleccionadas fueron:
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- Temperatura del portal de inyección
- Temperatura del detector
- Cauda! de portador {IIc)








- Velocidad de calefaccion
- Temperatura final
Tiempo final
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Análogamente al caso anterior, los compuestos se agrupan por átomos de carbono,
distinguiéndose en cada fracción entre lineales y no lineales, con factor de respuesta idéntico.
9.2 DATOS DE EQUILIBRIO DE INTERCAMBIO JONICO.
9.2.1 Catalizador NiHZSM-5IMont.
A fin de determinar las condiciones de partida que permitan llegar al grado de intercambio
deseado en el catalizador, se realizó una serie de experimentos de intercambio iónico con nitrato
de níquel (complejo de níquel acuoso> a la temperatura de 25 0C, modificando la concentracion
inicial, C
0, y la relación entre el volumen de disolución utilizada por gramo de catalizador. VII/MC,
con catalizadores de zeolita (Si/Al 30) aglomerada, intercambiados previamente con ácido
clorhídrico para obtener la forma ácida del mismo, según el procedimiento operativo descrito.. Los
resultados obtenidos se indican en la Tabla 9.3.







1-1 0,34 25 0,11 0,33
1-2 0,34 35 0.10 0,29
1-3 0,34 45 0,09 0,26
1-4 0,34 60 0.09 0,26
1-5 0,34 75 0,09 0,26
[-6 0,34 100 0,10 0,29
1-7 0,18 35 OIL 0,33
1-8 0,39 35 0,13 0,39
[-9 0,65 35 0,16 0,48
1-10 1,00 35 0,20 0,60
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Se puede observar que en el intervalo investigado la variable que más afecta al punto final
de equilibrio alcanzado, es la concentración inicial de la disolución de partida. Así, con objeto de
obtener los datos de equilibrio necesarios para la preparación de los catalizadores utilizados, se
realizó otra serie de experimentos de equilibrio de intercambio iónico, variando el precursor del
metal (complejo de níquel con agua y etilendiamina), relación Si/Al de la zeolita (15, 30 y 44) y
concentración inicial de níquel en la disolución (0,18 - 2,34), según el procedimiento experimental
detallado anteriormente. Debido a la baja capacidad de intercambio de la zeolita de mayor relación
Si/Al, los datos de equilibrio correspondientes (Si/Al = 44), se obtuvierorí con catalizadores
previamente intercambiados con níquel (0,30 ¼peso). Los resultados obtenidos se indican en la
Tabla 9.4.





1—11 Ni(H,O>¿t 0,18 30 0,11 0 33
[-[2 0,34 30 0,10 0.29
[-13 0,39 30 0,13 0,39
[-14 0,65 30 0,16 0,48
¡13 1,00 30 0,20 0 60
1-16 -, 2,11 30 039 1,14
1-17 ‘ ‘ 2,15 30 0,36 L ,03
1-18 -, 2,25 30 0,49 1,43
1-19 ““ 1,82 ¡5 0,67 1.98
1-20 1,80 15 0,69 2,1>3
1-21 1,06 15 0,53 [.56
[-22 “ 0,42 15 0,30 0,87
¡-23 “ 1,80 44 0,64 3,88
1-24 1,10 44 0,45 1,34
1-25 0,45 44 0,39 1,15
3-26 Ni(En},2~ 0,94 30 0,38 1,12
1-27 2,34 30 0,86 2,34
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El complejo de trietilendiaminníquel(II), teniendo en cuenta el elevado valor de su constante
de formación (fi,< = 440t, se sintetizó en el laboratorio a partir de una disolución de nitrato de
níquel por adición de etilendíammna en exceso. La concentración final del complejo en la disolución
se analizó mediante espectrofotometría visible (X = 394 nm).
En las Figuras 9.1 y 9.2 se representan los resultados obtenidos (Tabla 94), de la forma:
porcentaje en peso de níquel en el catalizador frente a la concentración de la disolución inicial, para
los sistemas: Ni(H2OVt Ni(En)32~ - Zeolita (Si/Al = 30) aglomerada y Ni(H,O)¿ 1 - Zeolita(Si/Al = 15, 30, 44) aglomerada.
9.2.2 Catalizador PtHZSM-5/Mont.
A fin de comparar los resultados en la hidroisomemrización de una fracción parafínica
industrial, obtenidos con el catalizador seleccionado en esta investigación (NiHZSM-5/Mont.), se
preparó un catalizador sustituyendo el níquel por platino (PtHZSM-5/Montú. como Función
hidrogenante . El método de preparación de éste, es similar al utilizado con cl catalizador de
níquel, excepto en la etapa de incorporacion dcl metal. Para ello, sc utilizó la técnica de
intercambio ióníco con una disolución 0.1 M de cloruro de tctraamínplatino(l1), utilizando una
relación volumen de disolución/peso de catalizador de 50 ml/g.
9.3 DISENO FACTORIAL DE EXPERIMENTOS.
9.3.1 Generalidades.
Para la optimación de las variables de operación en investigaciones de laboratorio así como
en procesos industriales, se requiere la determinación de la influencia que una serie de variables
independientes o factores (x
1, x2, ... xk) ejercen sobre una o más variables dependientes o respuestas
(y), lo que implica la planificación, realización e interpretación dc un determinado número de
experimentos.










Figura 9.1 Datos de equilibrio: Ní<H20)627 Ni(EnÑ Zeolita <Si/Al = 30) aglomerada













Figura 9.2 Datos de equilibrio de: Ni(H2OV~ - Zeolita (Si/Al 15, 30, 44) aglomerada.
0.5 1.0 1.5 2,0
1
0.5 1,0 1.5 2W
T 25
0C; “V~/M~ 35 ml/g.
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El método clásico de experimentación consiste en fijar y mantener constantes rodos los
factores menos uno, que se somete a variación, con objeto de establecer su efecto sobre la variable
respuesta, llevándose a cabo este procedimiento con todas y cada una tic las variables
independientes.
En los diseños factoriales de experimentos se selecciona un número fijo de niveles para cada
uno de los factores, planificando los experimentos de lorma que se realicen todas las combinaciones
posibles de dichos niveles. Los resultados experimentales obtenidos se interpretan por métodos
estadísticos, lo que permite aumentar la eficacia de la investigación al obtenerse la máxima
información sobre el sistema con el mínimo coste y tiempo.
Existen diferentes tipos de diseños factoriales, dependiendo de que se trabaje con un sólo
factor (unifactoriales) o con varios (polifacroriales), siendo este último caso mucho más frecuente.
A su vez, los diseños polifactoriales pueden ser de tres tipos:
- Diseños factoriales puros.
- Diseños factoriales fraccionados.
- Diseños compuestos.
Los diseños factoriales fraccionados tienen la ventaja de requerir un menor número de
experimentos, pero también es menor la fiabilidad de los resultados obtenidos, por lo que sc suelen
emplear en las primeras etapas de una investigación a fin de realizar un estudio superficial de un
gran número de variables, determinándose cuáles son las más importantes cn el fenómeno en
estudio. En el presente trabajo, se han utilizado diseños factoriales puros, los cuales sc describen
a continuacion.
9.3.2 Diseño factorial puro.
Cuando se ensayan k factores a j niveles en un diseño factorial puro, cl número N de
experimentos a realizar es:
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Nrjk (9.1)
Los diseños más ampliamente utilizados son aquellos en los que se investiga el efecto de cada
factor a dos niveles (N =
2k) ya que, aunque no resultan apropiados para estudiar amplios
intervalos de las variables, requieren pocos experimentos. Los niveles superior e inferior del factor
x (x~ y x>, respectivaínente) se codifican mediante los indicadores dc nivel +1 y -l y delimitan el
tamaño de la región experimental. Se denomina X al valor codificado del factor x (entre -I y + 1),
calculándose mediante la expresión:
X-—X (9.2)
(x~ —x)/2
donde x1, es el valor medio de x> y ~..
Los resultados obtenidos en el diseño permiten la estimación de las influencias lineales de
cada uno de los factores y de sus interacciones, que pueden ser de primer orden (dos factores), de
segundo orden (tres factores), etc. La existencia de interacción entre dos factores indica que el
efecto de cada uno depende de cual sea el valor que tiene el otro factor.
O Modelo matemático.
Para el análisis de los resultados del diseño factorial, la variable respuesta se expresa como
función dc su valor medio en todos los ensayos del diseño (y) y de las desviaciones respecto del
ínismo (óy), provocadas por las variaciones de los factores y por la existencia de error
experiínental:
y y~±Eóy (9.3)
La contribución del factor x a la desviación global se calcula a partir de su influencia sobre
la variable respuesta (Ix):
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x -- x
by=l~ ~ Tu (9.4)
-uN.
Análogamente, la desviación provocada por la interacción de dos factores, x y z, sc calcula
como:
(x x,)(z —z1)
(x —x)(z -—z.) (95)
Introduciendo estas expresiones en la ecuación (9.3) y teniendo en cuenta el concepto de
variable codificada, se llega a la siguiente expresión:
1 1 1y~±iXi-ZZ-- --Á=XZ--c (9.6>
y 2 2 2
ji) Cálculo de las influencias de factores e interacciones.
En la Tabla 9.5 se han resumido los niveles de los factores correspondientes a los ocho
ensayos que componen un diseño factorial puro con tres variables independientes. Aunque en esta
tabla los diferentes experimentos se presentan ordenados, esta disposición no coincide con el orden
de experimentación que debe establecerse al azar, con objeto de eliminar una posible dependencia
temporal de los resultados obtenidos.
La determinación del valor numérico de los efectos de los factores y de sus interacciones a
partir de los resultados obtenidos en los experimentos del diseño, puede realizarse siguiendo
diferentes métodos: tabla de coeficientes de los contrastes (Yares, 1937), algoritmo de Yates, por
ajuste de la ecuación (9.6) a los datos experimentales, o a partir de la variación media de la
respuesta al pasar el factor o interacción de su nivel inferior al superior:
1 ~ y, - E y
N/2
(9.7)
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siendo y. e y., en el caso de la influencia de un sólo factor, los valores de la variable respuesta en
los ensayos realizados en los niveles ±1y -1 del factor codificado X, respectivamente. En el caso
de la influencia de la interacción de dos factores representan los valores de la variable respuesta
para los experimentos en los que el producto de los dos factores codificados es +1 o -4.
iii) Pruebas de significación de las influencias.
Para analizar los resultados del diseño es necesario discernir entre las influencias reales de
los factores sobre la respuesta y las variaciones de la misma atribuibles al error experimental
presente en toda investigación. Existen diferentes métodos de significación que permiten una
Tabla 9.5 Tabla de experimentación con tres factores.
¡Np X Y Z
1 ±1 +1 +1
2 +1 -1-1 -1
3 -4-1 -l 1-I
4 +1 -l -I
5 -I ±1 ±1
6 -l ±1 -l
7 -l -l -1-1
8 -1 -t -I
cuantificación del error, para lo cual, y
realización de experimentación adicional,
dependiendo del método, puede ser necesaria o no la
lo que permite su clasificación en los siguientes grupos:
¡X) Métodos con experimentación adicional
- Replicaciones del punto central.
— Replicaciones de los experimentos del diseño factorial.
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B) Métodos sin experimentación adicional:
- Variables fantasma.
- Interacciones de más alto nivel.
- Método probabilístico de Daniel.
Todos estos métodos parten de la determinación de la desviación típica (s) o la varianza (~2)
como medida indirecta del error experimental. En el primer grupo este error experimental se
calcularía mediante replicaciones, mientras que en el segundo la desviación típica se calcularía a
partir de los mismos experimentos del diseño factorial.
La replicación de experimentos del diseño implica realizar uíi número elevado de
experimentos, mientras que la utilización de variables fantasma y de interacciones de alto nivel
suele emplearse en diseños fraccionados, o en diseños Plackett-Burman, en los que el ndmero de
variables a estudiar es muy grande. En diseños factoriales a dos niveles suele utilizarse la
replicación de experimentos en el punto central del diseño, y, en algunos casos, el método gráfico
de Birnbaun con papel probabilístico normalizado modificado por Daniel para su aplicación en
diseños factoriales.
En el caso de ¡nuestras que representan un pequeño porcentaje respecto a la población, como
es el caso de los diseños factoriales, es interesante realizar replicaciones en el punto central, y
analizar estad~sticamente la significación mediante el denominado Test de la de Studenl
~Akhanazarova y Kefarov, 1982), o Test de la F (Davies, 1979), que han sido los seleccionados en
el presente trabajo.
A partir de los valores obtenidos de la respuesta en los ensayos de replicación del punto
central, la desviación estándar se calcula mediante la ecuación:





siendo r el número de replicaciones que, para una correcta estimación de la desviación estándar,
ha de ser superior o igual a N/4.
A continuación, en e] caso del test de la 1 de Student, se fija el nivel de confianza, que
generalmente es superior al 90 $4. El valor del parámetro t se puede determinar en la Tabla 9.6,
teniendo en cuenta el nivel de confianza seleccionado y el número de grados de libertad consumidos
en la determinación de la desviación estándar del error (r-I).





de forma que un efecto se considera significativo si su valor absoluto es
error experimental así obtenida. De acuerdo con ello, queda establecido






superior a la magnitud del
un intervalo centrado en
es decír:
(9.10)
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2 2.920 4.303 9.925
3 2,353 3,182 5,841
4 2,132 2,776 4,604
5 2,015 2,571 4.032
6 1,943 2,447 3,707
7 1,895 2,365 3,499
8 1,860 2,306 3,355
9 1,833 2.262 3,250
10 1,812 2,228 3,169
Si el valor de cero está incluido en dicho intervalo, el efecto se considera no significativo,
y el valor que representa, que debería ser nulo, se atribuye al error experimental. En caso contrario
la influencia o interacción si resulta significativa.




2, donde sí~ y S
2 son dos estimaciones de la varianza (~Q) de un universo distribuido
uniformemente basadas en ~ y ~ grados de libertad, respectivamente. En las Tablas de la
distribución de F los valores de dicha relación se expresan en función de estos y del area a que
queda a la derecha de dicha distribución (Tabla 97).
El método consiste en calcular la F experimental (Fe) y compararla con la obtenida de las
tablas (F1). Si el valor de F~ para un efecto determinado es mayor que el obtenido mediante las
tablas, ese efecto se considera influyente para el nivel de significación elegido.
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Tabla 9.7 Distribución F.






























































































Para obtener el valor de E, se requiere conocer ~, ~ (grados de libertad de los efectos o
influencias y del error experimental, respectivamente> y el intervalo de confianza elegido.
Conocidos estos tres parámetros puede obtenerse el valor correspondiente de la F, de las tablas F.
El valor de F0 es el cociente entre las varianzas de cada efecto ~ (calculada a través de la suma
de los cuadrados media de los efectos), y la varianza del error experimental (822), calculada de las
replicaciones del punto central.
Para obtener el valor de la F~, se utiliza la denominada tabla de operadores~. Esta tabla consta
de dos entradas: columna principal, constituida por todos los efectos principales o interacciones de
ellos; y la primera fila, constituida por cada uno de los experimentos. La tabla se construye
as¡gnando a cada nodo de intersección entre uno de los efectos de la columna y un experimento de
la primera fila, el nivel en que se encuentra dicha variable en ese experimento (±1,0, —1).
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Para calcular el operador (l3~) de las interacciones de los efectos de cualquier orden (ej: ABC),
para un experimento dado (Y
1), se multiplica el operador de cada uno de los efectos principales que
componen dicha interacción (A, E, C) para ese mismo experimento (Y~).
También es necesario calcular el Divisor para la suma de cuadrados (DSC). que se obtiene
sumando para cada efecto el valor del operador en cada uno de los experimentos de ese efecto
elevado al cuadrado y multiplicando el resultado por el número de veces que se ha repetido el
experimento. r.





11 es la varianza del efecto i, que se calcula como:
2 (observación)2 - (9.12)DSC
iW Efecto de curvatura.
La curvatura del diseño factorial se determína como la diferencia entre el valor medio de la
variable respuesta en todos los puntos del diseño (y) y su valor medio en las replicaciones del
punto central (y>
14. De la misma forma que las influencias, la curvatura así estimada está afectada
por el error experimental y su intervalo de confianza se obtiene mediante la expresión:
ts [~J$~ (9.13)
Si el valor absoluto de la curvatura es superior a su intervalo de confianza, se deduce que la
consideración sólo de efectos lineales de las variables no describe adecuadamente el sistema y es
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necesaria la inclusión como mínimo de términos cuadráticos. La determinación de los parámetros
asociados a esos términos en la superficie de respuesta no se puede llevar a cabo únicamente con
los experimentos del diseño factorial puro
2k, sino que se requiere una experimentación adicional
aumentando el número de niveles con que se ensaya cada factor por encima de 2. Para ello existen
dos alternativas:
- Ampliar el diseño a uno de 3k experimentos lo que supone, en el caso de cuatro factores,
pasar de los 16 experimentos del diseño 2k a 81.
- Completar el diseño 2k con un diseño en estrella, que requiera la realización de sólo 2 k
experimentos adicionales (8 para cuatro factores).
9.4 CALCULO DE UN EXPERIMENTO COMPLETO.
A continuación se detallan a modo de ejemplo los cálculos correspondientes al experimento
3.2 de la Tabla 5.3. utilizando n-decano como alimento.
Las condiciones de operación fueron las siguientes
— Presión atmosférica, P
- l’emperatura ambiente. ~a
Composición del catalizador
- Peso dc catalizador, W
- Peso de n-decano, m
Volumen de 1-1 V2’ 1-1
- Presión de reacción, ~R
Temperatura de reacción, TR
- Velocidad de agitación, N
— 705.1 mmHg.
— 26%?.
— 35 % en peso de ZSM—5 (Si/AI=29), 65 % de
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Estas condiciones se mantuvieron prácticamente constantes a lo largo de todo el experimento
que tuvo una duración total de 3 horas. Transcurrido este tiempo. se detuvo la reacción y se
recogieron los productos gaseosos y líquidos.
Para el producto gaseoso, se midió la temperatura de salida y el volumen total de gas. Los
valores obtendidos fueron: 26%? y 5,92 1, respectivamente. El producto líquido se recogió cn un
frasco previamente tarado obteniendose una masa de líquido de 16,115 g.
Después se procedió al análisis cromatográfico de los productos gaseosos y líquidos. La
distribución procentual obtenida con dicho análisis se muestra en la Tabla 9.7.
Conocida la composición del producto gaseoso, se puede calcular fácilmente su peso
molecular medio. 3,6915 g/mol, que junto con los datos de presión atmosférica, temperatura y
volumen de gas recogido, permitieron calcular la masa total de efluente gaseoso, Mj = 0.728 g.
Para hallar con exactitud las cantidades de productos líquidos y gaseosos obtenidas en la




- MCO, MCLF y MC Q~: átomos-gramo de C en el líquido inicial, final y gas final,
respectivamente.
-MLÚ. MLF y M0~: masas de líquido inicial, final y gas final.
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atm—g de C en líq, inicial
g de líq, inicial
a
1
atm-g de C en liq. final
g de liq. final
rE
atm—g de C en gas final









-x xLo~ u’ Xcii: fracciones másicas del componente i en el líquido inicial, líquido final,
y gas final respectivamente.
Pm: Peso molecular del componente i.





LO’ M1~<>, M11,~, M~ ~ atm-g de H2 en el líquido inicial, gas inicial. líquido final y gas
final respectivamente.
siendo:
atm—g de l~I2 en líq, inicial
g de líq, inicial
f3~ atm-—g de H2 en liq. final
g d~ Iiq. final
atm—g de H2 en gas final
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De las ecuaciones del balance, se conocen directamente los valores de MLÚ = 17,6007 g y









Por lo tanto, las únicas incógnitas del balance son Míí; y Mciv que se pueden hallar
resolviendo el sistema formado por las ecuaciones (9.14) y (9.15) por el método de Gauss—Jordan.
Los valores obtenidos, así como los errores respecto a los experimentales (M1 y Mc,
respectivamente) fueron:
17,373; error = -7,81 %
= 0,692; error 4,94 $4
El error en la medida de líquidos se justifica teniendo en cuenta que parte del líquido se
evapora fácilmente y otra parte queda en la cesta impregnando el catalizador, de ahí la importancia
de establecer un balance de materia que permita calcular las verdaderas cantidades de productos
de reacción.






- Conversión a isómeros del n-C10:
~‘1~ - 100
XIO ,,~C MLO
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- Selectividad hacia isómeros totales (molar):
isota lot
Míj
.7 XLÓ>C MLÚ —MLFXLFOC
PmÍ..C
- Selectividad hacia isómeros líquidos (molar):
SI-









XLOI ~C1M -MXLI) LE LI
Pm
Finalmente en la Tabla 9.8 se resumen los parámetros calculados mediante las expresiones
anteriores,
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9.5 PROGRAMAS DE CALCULO UTILIZADOS.
A continuación se presentan los listados de los programas utilizados para realizar los cálculos
de las composiciones de las dos fases y los distintos parámetros de reacción, y para el cálculo de
las influencias y significación de las variables en el diseño de experimentos. El primero se ha
desarrollado en BASIC y el segundo en FORTRAN 77.








PROGRAMA PARA EL CALCULO DE LAS COMPOSICIONES Y PARAMETROS
DE REACCION. EN LA HIDROISOMERIZACION DE n-DECANO EN FASE
LíQUIDA EN DISCONTINUO ( version 30)




























































Cálculo de composiciones *
* * * * * * * * * * * ** * ** ** ** * * * ** **** * * * * *
C
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C
























































C Balance de C: MCLO=MCLF+MCGF
C MLO*ALFAí =MLFB*ALFA2+MGFB*ALFA3
C Balance de H: MHGO+MHLO=MHLF+MHGF
C MUGO +MLO*BETA 1= MLFB*BETA2 + MGFB*BETA3
C
C






































ERREXP = ((MLF ±MGF)~(ML0+MG0))/(ML0+MGO)*100.
C
C ** ~ ** ****** **** ****************
Cálculo de selectividades *












SL(I) = ((X(2,I)*MLFB~X(1 ,I)*MLO)/PM(I))/MDES*l0O.
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C CALCULO DE LA DISTRIBUCION DE PRODUCTOS
































Rl O = XI





R56 = (S516*XT)/ 100.
RETURN












DATA COMP ¡ ‘Hidrógeno ‘,‘Metano ‘,‘Etileno ‘,‘Etano
1 ‘Propileno ‘,‘Propano ‘,‘i—Butanos ‘,‘Butenos ‘,‘n-Butano
1 ‘i—Pentanos’ , ‘n-Pentano ‘, 1-Hexanos ‘,‘n—Hexano ‘,‘i-Heptanos’,
1 ‘n-Heptano ‘,‘kOctanos ‘,‘n-Octano ‘,‘i-Nonanos ‘,‘n—Nonano










CAL(4) = 3. 223E-07
CAL(S) = 3 .426E-07
CAL(6) = 3 .768E-07
CAL(7) = 3 .946E—07
CAL(8) =4.279E—07
CAL(9) = 3. 870E-07




CAL(22) = 3 .7595E—07
ELSEIF (ICAL.EQ.2) THEN
CAL(2) = 1. 372E-07
CAL(3) = 1 .751 E—07
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CAL(4)= l.763E-07
CAL(S) = 1 .763E-07
CAL(6)= 1 .972E—07
CAL(7)=2.O1IE—07
CAL(S) = 1.94] E-07
CAL(9) = 1 900E-07
CAL( 10) = 2. 002E-07
CAL( 11) = 2. 002E-07




CAL(2) = 1 .254E—07
CAL(3) = 1. 572E-07
CAL(4)= 1 .583E-07
CAL(5)= 1 .748E—07
CAl }6)= 1 770E-07
CAL(7)=l .87113-07








































TB = TB +273.
DO 101=1.22
READ (3*) (AREA(J,I),J= 1,3)
10 CONTINUE
READ (3,11)










































10 FORMAT (1 OX,22(’ *‘)2X ‘REACCION: ‘,AS,2X.22(’*’),/,34X,
1 19(’—’).¡/////)
WRITE (4,20)
20 FORMAT (27X, ‘COMPOSICION DE LIQUIDOS Y GASES’ ,/,27X,32(’—’),//)
WRITE (4,30)
30 FORMAT (1OX,’ r,i2(’’),’m’,i7C’),’m’,i7Q’),’V,’7(’~’),’n \)
WRITE (4,40)
40 PORMAT (1OX,’ ‘,12X.’ ‘,3(17X,’
WRITF. (4,50)
50 FORMAT (1OX,’ ,2X.’COMPUESTO’,1X,’ 1 ‘,1X,’LIQUIDOINICIAL’,1X,’ ‘,




70 FORMAT (lOX,’ ‘,12X,’ ‘,3(lX,’% Peso’,lx,’ ‘,1x,~% Mol.’,lx,’ ¡
WRITE (4,80)
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80 FORIvIAT (105<,’ L—’,12(’—’),6(’ ‘,8(’—’fi.’-] ‘)
WRITE (4,90)








120 FORMAT (105<,’ L’,12(’’),6(’ffl’,8(’’)),’J ‘,//////)
C
C
C Balance de materia
C
C
1 ,1X,A1O,1X,’ ‘,6(F7.3,1X,’ ¡
WRITE (4,130)
130 FORMAT (34X,’BALANCE DE MATERIA’./,34X,18(’—y//)
WRITE (4,140)
140 FORMAT (105<,’ r’,23(’’),r’,39(’’),’n ‘./,1OX,’ ‘,23X,’ ‘.25<,












‘,2X,’Masa de gas (g)’,6X,’ ‘,5X,F6.3,6X,F6.3.5X.













190 FORMAT (285<, ‘SELECTIVIDADES - DISTRIBUCION’ ,/,28X,29(’—-’),//,
1 32X,’HIDROGENO = ‘,F6.2,/32X,’HIDROCARBUROS = ‘, F6.2,//)
WRITE (4,200)
200 FORMAT (65<,’ r’,12(’—’),’r”35(’—’)”Ñ~24(’~’).’n ‘,/,1 65<,’ ‘,12X,’ ‘,35X,’ ‘,24X,’
1 65<,’ ¡ ‘,1X.’Compuestos’,IX,’ 1 ‘,7X,’Selectividades ($4 mol)’,6X,
1 ‘ ‘,2X, ‘Distribución ($4 mol)’,2X,’
1 65<,’ ‘,12X,’ ‘.355<,’ ‘,24X,’ 1
1 ‘~ ‘./,6X,’ ¡‘.125<,’ 1 ‘,3X,’Total’,3X,’ ‘,1X,’Liquidos’,2X,’ 1 ‘,3X
,‘Gases’,3X,’ 1 ‘,24 (‘ ‘).‘
1 65<,’ ¡ ‘.125<,’ ¡ ‘,3(11X,’ ¡ ‘),24X,’ ¡ 9
DO 210 1=2,20
WRITE(4,220) COMP(I) , S(I) , SL(I) , SG(I) , DIS(I)
C WRITE(*.*) COMP(I) ,S(I),SL(l) ,SG(I),SS(I) ,SSL(I),SSG(I)
210 CONTINHE
WRITE (4,221) COMP(21),DIS(21)
221 FORMAT (65<,’ ¡ ‘,iX,AIO,JX,’ ‘,3(1IX,’ ¡ ‘),Sx,F9.3,7X,’ 9
220 FORMAT (65<,’ ‘,1X,AIO,1X,’ ¡ ‘,3(1X,F7.2,3X,’ 1 ‘),8x,F9.3,7X,’ ¡
WRITE (4,230)





C Parámetros de reacción
C
C
240 FORMAT (32X, ‘PARÁMETROS DE REACCION’ ,/,32X,22(’—’),//)
WRITE (4,250)
250 FORMAT(llXj r’~ ~ ‘7,
1115<,’ ¡ ‘,4X,’% mol’,5X,’ ¡ ‘,17X,’% mol de i’,6X,’% atm-g de C i’,
1 25<, ¡
1 115<,’ ¡ ‘,14X,’ ¡ k49X,’ ¡






257 FORMAT (115<,’ ¡ ‘,lX,’Xo =‘,1X,F6.2,2X,’ ¡ ‘,1X,’SisoTotal
— ,6x,F6.2
1 ,1OX,F6.2,8X,’
260 FORMAT (115<,’ ¡ ‘,1X,’Xt =‘,1X,F6.2,2X,’ ‘,lX,’SisoLiqu. =‘,6X,F6.2
1 ,1OX,F6.2,8X,’
270 FORMAT (115<,’ ¡ ‘,1X,’Xi =‘,1X,F6.2,2X,’
1 ,F6.2,1OX,F6.2,8X,’ ¡








290 FORMAT(11X,’ f ‘,14X,’ ¡ ‘,49X,’ ¡ ‘,/.liX,’ L’,14(tu)’L’49(turJ ‘)
RETU RN
END
9.5.2 Programa para el cálculo de los parámetros del diseño de experimentos.
10 CLS




60 ‘ * * * ** * * * * ***** * * ********* *** * * ** ** ** ** **** * ** ** ** ** ** *
70
80 CLS:CLEAR:ON ERROR GOTO 50065
90 LOCATE 3,1:FOR 1=1 TO 80:PRINT ~*NEXT 1
100 LOCATE 5,1 :PRINT SPC(17) ‘DISEÑO FACTORIAL DE EXPERIMENTOS 2’N (N <
6 )“
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110 LOCATE 6,1:PRINT SPC(30) (José Antonio Calles)’
120 LOCATE 8,1:FOR 1=1 TO 80:PRINT “*“;:NEXT 1
130 LOCATE 15,24:INPUT “Número de variables estudiadas: “,V
140 LOCATE 23.23:PRINT”< PRESIONE UNA TECLA PARA CONTINAR >“
150 A$=INKEY$
160 lE A$= ~“ THEN 150
170 FOR 1=1 TO 25
180 PRINT








270 POR 1=1 TO N
280 READ EXPF$(1),EFEC$(I)
290 NEXT 1
300 DATA “ “, ‘MED’ ,“ ~ + ±--—“ ,“AB”
310 DATA “—-±--“ “C’ ,“ +-+-—“, ACt”-++--” , “BC”, u+++~~ ,“ABC”
320 DATA “—--+—“.“D”.”±--+-”,“AD”.”- +-±-“ , “BD” .“± +- +-“, “ABD”
330 DATA “--±+--.“CD”, “+-±±-“ , “ACO”, “—±+± -“,“BCD”,”±+±±-”,“ABCD”
340 DATA ~ “-+-~+“,“BE”, “±+--±“, “ABE”
350 DAlA “-—±--i-“,“CE”,” +—+-+“,“ACE”,”-+ +-+“,“BCE”,” + + ±-±“ “ABCE”
360 DATA “-—- + + “,“DE”,” ±—-+ + “, “ADE” ,“-±-+-i-”,”BDE”,”-i-+-++’,“AEDE”
“ACDE”, “—+±±±“ ,“BCDE”,” ++±++“ . “ABCDE”
380 FOR i=1 TON









570 CLS:ON ERROR GOTO 50065
580 LOCATIS l,l0:FORIil TO 61:PRINT “*“;:NEXT 1
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590 LOCATE 2,10:PRINT “*“;:LOCATE 2,70:PRINT “‘~“‘
600 LOCATIE 3,10:PRINT “*“:LOCATE 3,35:PRINT ji-- MENU —-“:LOCATE 3,70:PRINT “~“
610 LOCATE 4,10:PRINT “*“;:LOCATE 4,70:PRINT
620 LOCATE 5,10:FOR 1=1 TO 61:PRINT “*“;:NEXT 1
630 LOCATE 8,27:PRINT “1.- INTRODUCIR DATOS DISEÑO.”
640 LOCATE 10,27:PRINT “2.- INTRODUCIR REPLICACIONES.”
650 LOCATE 12,27:PRJNT “3.- VER INFLUENCIAS.”
660 LOCATE 14,27:PRINT “4.- RESULTADOS.”
670 LOCATE 16,27:PRINT “5.- GRABAR DATOS EN DISCO.”
680 LOCATE 18,27:PRINT “6.- LEER DATOS DE DISCO.”
690 LOCATE 20,27:PRINT “7.- FIN.”
700 LOCATIS 23,30:PRINT”-< ELIGE UNA OPCION >“
710 A$=INKEY$
720 Ip A$=”” THEN GOTO 710
730 OP=ASC(A$):IF (OP>55 OR OP<49) TI-LEN GOTO 500




1030’ LECTURA DE DATOS DISEÑO POR TECLADO
1040
1050 ‘ ~ * * * **** ***** * ******** * ** * * *** ** *** * * ** ** ** *** ** * ***
1060
1070 CLS
1080 LOCATE 1,28:PRINT “—— DATOS DEL DISEÑO
1090 LOCATIS 2,31:PRINT “=~
1095 IF RESPU$< > ““ THEN GOTO 1150
1100 LOCATIS 5,23:INPUT “Nombre variable respuesta’:” ,RESPU$
1110 FOR 1=1 TO N:LOCATE 14,25:PRINT “Experimento “;l;” (“;EXPE$(]);”) :“;:INPUT;
RESP(I)
1120 NEXT 1
1150 IF Wc =4 TUEN GOTO 1200
1160 IF V< =5 THEN GOTO 1300
1200 CLS
1210 LOCATE 1,28:PRINT “—- DATOS DEL DISEÑO
1220 LOCATE 2,31:PRINT “
1230 FORI=1 TON
1240 LOCATE 4+I,25:PRINT I;”.-”;RESPU$;” (“;EXPE$(I);”) :“;RESP(I)
1250 NEXT 1
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1260 COTO 1800
1300 CLS
1310 LOCATIS l,28:PRINT “-- DATOS DEL DISEÑO
1320 LOCATE 2,31:PRINT “===
1330 POR 1=1 TO 16
1340 LOCATIS 4+1,l5:PRINT 1;”.-”;RESPU$;” (“;EXPE$(I);”) :“;RESP(I)
1350 NEXT 1
1360 POR 1=17 TO N
1370 LOCATIS I-12,45:PRINT 1;”.- “;RESPU$;” (“;EXPE$(I);”) : “;RESP<I)
1380 NEXT 1
1390 COTO 1800
1800 LOCATIS 22,23:PRINT “< ¿Quiere corregir algún dato’? (S/N):>”
1810 B$=INKEY$
1820 IF B$=”” THEN COTO 1810
1830 IP B$=”s” OR B$=”S” THEN 1860
1840 IP B$=”N” OR B$=”n” THEN GOTO 500
1850 COTO 1150
1860 LOCATIS 22,14:PRINT”
1870 LOCATIS 22,29:INPUT “N0 dato: “;NDAT










2080 LoCATIS 1 ,28:PRINT “-- REPLICACIONES
2090 LOCATIS 2,31:PRINT “—
2095 IF RISSPC(1)-< >0 THEN COTO 2230
2100 LOCATIS 5,28:INPUT “N0 replicaciones: “;NC
2105 LOCATIS 6,28:INPUT “t Student:
2200 FOR 1=1 TO NC
2210 LOCATIS 14,28:PRINT 1;”.- “;RESPU$;” (1/2) : “;:INPUT; RESPC(1)
2220 NEXTI
2230 CLS
2240 LOCATIS 1 ,28:PRINT “—- REPLICACIONES







LOCATIS 22,23:PR.INT “< ¿Quiere corregir algún dato? (S/N):>”
B$=1NKEY$
IF B$=”” TREN GOTO 2310
IF B$=”s” OR B$=”S” THEN 2360
IF B$=”N” OR B$=”n” TREN GOTO 500
GOTO 2230
LOCATIS 22, 14:PRINT”
LOCATIS 22,29:INPUT “N0 dato: “;NDAT
IF NDAT= 1 TREN GOTO 2450
IF NDAT=2 TREN GOTO 2500
LOCATIS 23 ,29:PRINT RESPU$;“(1/2)”; :INPUT; RESPC(NDAT-2)
GOTO 2230
LOCATIS 23,29:INPUT “N0 replicaciones: “;NC
GOTO 2230
LOCATIS 23,29:INPUT “t Student: “,TS
GOTO 2230
2,31:PRINT “==—
5 ,26:PRINT “1.- N0 replicaciones: “;USING “##“ NC
6,26:PRINT “2.- t Student : “;USING “#.###“;TS
TONC
8 +I,22:PRINT 1+2;”.- “;RESPU$;”(1/2):” ;USING #.####AAAA ;RESPC(1)
CALCULO DE LAS INFLUENCIAS DE LAS VARIABLES
CLS
LOCATIS 1,27:PRINT “-- INFLUENCIAS
LOCATIS 2,30:PRINT “==
GOSUB 20000
IF V< =4 TREN GOTO 3400
IF V< =5 THEN GOTO 3600
FOR 1=1 TO N










































9. APENDICE Pág. 293
3600 FOR 1=1 TO 16
3610 LOCATIS 4±1,15:PRINT “INFLUENCIA (“;EFEC$(I); “) : “;IJSING “#.####“~‘~“ ;INF(I)
3620 NEXT 1
3630 FOR 1=17 TO N
3640 LOCATIS 1-12,45 :PRINT “INFLUENCIA (“;EFEC$(I);”) : “:USING #.###<~A ;INF(I)
3650 NEXT 1
3800 LOCATIS 22,10:PRINT “<PULSE ‘P’ PARA IMPRIMIR RESULTADOS; CUALQUIER
OTRA TECLA PARA VOLVER AL MENU>
3810 C$=INKEY$
3820 IF C$=”” THEN GOTO 3810










4080 LOCATIS 1 ,32:PRINT “—— RESULTADOS
4090 LOCATIS 2,35:PRINT “~==
4100 GOSUB 20000
4110 GOSUB 25000
4120 LOCATIS 5,15:PRJNT “PARAMETROS’:LOCATE 6,15:PRJNT
4130 LOCATIS 8,20:PRINT “- Desviación típica: “;USING #.####AA~A;S
4131 LOCATIS 9.20:PRINT “— Media de Replicaciones: “;USING #,####~AAA;YCMISD
4132 LOCATIS l0.20:PRINT “- t Student: “;USING #.####AAAA;TS
4140 LOCATIS 12,15:PRlNT “PRUEBAS DE SIGNIFICACION:”
4150 LOCATIS 13,15:PRINT “
4160 LOCATIS 15,20:PRINT “- Intervalo de confianza: “;USING #.####AAAA;INTERC
41.70 LOCATE 16.20:PRINT “- Influencias significativas:
4180 LOCATIS 17,25:FOR 1=2 TO N:
4190 lE INFSIG(I)< >1 TREN GOTO 4300
4200 IF 1=17 IHEN PRINT:PRINT SPC(24) EFEC$(I);”,
4210 PRINT EFEC$(I);”,
4300 NEXT 1
4400 PRINT:PRINT SPC(19) “- Curvatura: “;USING #.####t~~~A~ ;CURV
4410 PRINT SPC(19) “~- Efecto curvatura: “;USING !#####t~A~AAtt;EFECC
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GRABACION DE DATOS EN DISCO
GRABACION DE DATOS EN DISCO
“Nombre del fichero (con extensión): “,N$
“1 . - DATOS DISEÑO FACTORIAL”
“2.- DATOS DISEÑO Y REPLICACIONES”
<ELIGE 1JNA OPCION >“
4800 LOCATIS 22, 10:PRINT “<PULSE ‘P’ PARA IMPRIMIR RESULTADOS; CUALQUIER
OTRA TECLA PARA VOLVER AL MENU>
4810 D$=INKEY$
4820 IF D$=”” TUEN GOTO 4810











































IF F$=”” TI-lEN GOTO 5110
IFF$=”l” THEN CEY5=1
IF F$=”2” THEN CEY5=2
lE F$< >1” AND F$-< >2” THEN GOTO 5000
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6071 LOCATIS 1,23:PRINT “-— LECTURA DE DATOS EN DISCO
6072 LOCATIS 2,27:PRJNT “
6073 LOCATIS 6,20:INPUT “Nombre del fichero (con extensión): “,N$
6080 LOCATIS 12,24:PRINT “1.- DATOS DISEÑO FACTORIAL”
6090 LOCATIS 14,24:PRINT “2.- DATOS DISENO Y REPLICACIONES”
6100 LOCATIS 23,30:PRINT”< ELIGE UNA OPCION >“
6110 H$=INKEY$
6120 IP 1i$=”” THEN COTO 6110
6130 IP I-I$=”1” THEN CEY6=1
6140 IP iI$=”2” TUEN CEY6=2
6150 IF H$< > “1” AND l-I$< >2” THEN GOTO 6000
6160 IP CEY6=2 THEN GOTO 6500
6200 OPEN “I”,#1.N$
6210 INPUT#l ,V,N,RESPU$











6560 FOR 1 = 1 TO NC
















20030 FOR 1=2 TO V+1
20040 K=1






20110 FOR J=L TO N




20160 INF( 1) =MINF(1 Y±l)IN



















































POR 1=1 TO NC


























LPRINT SPC( 16);”EXPERIMENTOS”;SPC(22); “INFLUENCIAS”
LPRJNT SPC( 16);” “ ;SPC(22); “
LPRINT
FOR 1=1 TO N
LPRINT SPC(1 5);EXPE$(I);” : “;USING #.####~AA ;RESP(I); :LPRINT
;EFEC$(l»” : “;USING #.###CA~A ;INF(I)










40010 A$= “—- PRUEBAS DE SIGNIFICACION —-“ :LPRiINT:LPRINT:LPRINT
40020 LPRINT SPC(23);A$:LPRINT:LPRINT
40030 LPRINT SPC(I 5); “PARAMISTROS” :LPRINT SPC(l 5);” “ : LPRINT
40040 LPRINT SPC(20);”- Desviación típica: “;USING #.###4AAAA
40050 LPRINT SPC(20);”— Media de Replicaciones: “;USING “#.####‘~~ “~YCMED
40060 LPRINT SPC(20); “- t Student: “;USING “A’ A’4//4AA~~A :TS : LPRINT
40070 LPRINT SPC<15);”PRUEBAS DE SIGNIFICACION:”
40080 LPRINT SPC(15); “ “ : LPRINT
40090 LPRINT SPC(20);”— Intervalo de confianza: “;USING ¡#.####AAAA;INTERC
40100 LPIUNT SPC(20);”- Influencias significativas: “:LPRINT SPC(24);
40110 FOR 1=2 TO N
40120 IF INFSIG(I)< >1 THEN GOTO 40150
40130 IF 1=17 TUEN GOTO 40190
40140 LPRINT EFEC$(I);”,
40150 NEXT 1
40160 LPRINT:LPRINT SPC(20) “— Curvatura: “;USING #.####AAAACURV
40170 LPRINT SPC(20) “- Efecto curvatura: “;USING #.####AAAA;EFISCC
40180 RETtJRN










50070 IF ERR=4 THEN GOTO 50500
50080 IF ERR=6 TUEN GOTO 50090 ELSE 50120
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50090 CLS:LOCATE 10,16:PRINT “Número superior a la capacidad máxima de gwbasic”
50100 POR 1=1 TO 5000:NEXT I:GOTO 50400
50110 END
50120 IP ERR=9 TUEN GOTO 50130 ELSE 50160
50130 CLS:LOCATE 10,30:PRINT “Indice fuera de rango”
50140 POR 1=1 TO 5000:NEXT I:GOTO 50400
50150 END
50160 IP ISRR=11 THEN GOTO 50170 ELSE 50200
50170 CLS:LOCATE 10,32:PRINT “División entre 0”
50180 POR 1=1 TO 5000:NEXT I:GOTO 50400
50190 END
50200 IP ERRzs24 TREN RESUME NEXT
50210 IF ERR=25 TUEN RESUME NEXT
50220 IP ERR=27 THEN 50230 ELSE 50250
50230 LOCATE 10.26:PRINT “No hay papel en la impresora”
50240 FOR 1=1 TO 30:PRINT SPC(25);NO HAY PAPEL EN LA IMPRESORA”:NEXT
l:RESUME
50250 IP ERR=53 TREN 50260 ELSE 50280
50260 LOCATE 10,30:PRINT “Archivo no encontrado”
50270 POR 1=1 ~O 30:PRINT SPC(29);”Archivo no encontrado”:NEXT I:GOTO 500
50280 lE ERR=61 THEN GOTO 5290 ELSE 50320
50290 LOCATIS 10,35:PRINT “Disco lleno”
50300 POR 1=1 TO 30:PRINT SPC(34);”Disco lleno”:NEXT 1
50310 COTO 500
50320 lE ERR=64 OR ERR=71 OR ERR=72 OR ERR=75 OR ERR=76 TREN 50330 ELSE
50400
50330 CLS:LOCATE 3,24:PRINT “Error de entrada/salida”
50340 POR 1=1 TO 30:PRINT SPC(23);”Error de entrada/salida”:NEXT I:GOTO 500
50400 CLS:LOCATE 10, I0:PRINT “ERROR EN EL PROCESO”
50410 LOCATIS 12,25:PRINT “El programa será reinicializado”
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